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INTRODUCCION

El objetivo que se~persigue en esta tesis es la aplica-
cidn de los conocimientos adquiridos durante la carrera, en-
focado a un problema actual y potencial como lo es la conta-

minacidén atmosférica.

éﬁentro de la problemdtica general de la contaminacién
ambiental en México,i?l constante aumento de ias emisiones de
502 debido al crecimiento industrial, los dafios a la salud, a
la flora, a la fauna y a los materiales que esto implica, han
sido motivo de preocupacidn y estudio de diversos grupos desde

hace varios afios./ 7

Considerando que en otros paises estas emisiones, conjun
tamente con condiciones metereoldgicas adversas han sido cau-
sa coadyuvante de episodios de contaminacidn de magnitud apre

ciablé& el gobierno mexicano por medio de la Subsecretarfa de

Mejoramiento del Ambiente ha realizado diversos estudios con

el fin de reducir las emisiones de SOX de las fuentes estacio

v



narias y ha llegado a publicar un anteproyecto el cual regla-

mentard la calidad del aire.

Nuestro trabajo estd enfocado a prevenir y combatir la
contaminacidn del aire producida por las emisiones de SOx y
neblinas de &cido sulflrico que son emitidas por una planta

en operacidn, que produce HZSO4, por el mé&todo de contacto.

Para llevaf a cabo lo anteriormente dicho se va a reali-~
zar un estudio de comparacidn de las condiciones actuales de
la planta contra las condiciones que en base al anteproyecto
debemos tener, y posteriormente se realizard un estudio técni
co-econfmico el cual nos permitird seleccionar la alternativa
dptima que nos proporcionari estar dentro de los lineamientos

que marca el anteproyecto del reglamento de SOX.

Las emisiones de SOx constituyen ya un problema y un
riesgo en ciertas localidades de la Repfiblica Mexicana, por
lo que debe considerarse de inmediato el inicio de acciones
para evitar el continuo incremento en las emisiones de dicho
contaminante a ciertos receptores atmosférico, y es por ello:
que ademé@s daremos una panordmica real de la contaminacidn por

SO, en México. |



CAPITULO I: GENERALIDADES

‘1.1 Descripcidn del Proceso

El proceso que emplea la planta que vamos a considerar
en nuestro problema es el llamado "METODO DE CONTACTO", ei
cual se basa radicalmente en utilizar azufre (S) como materia
prima, dicho azufre es quemado.para formar diéxido de azufre
(SO2), Y este se va a combinar con oxigeno (02) para formar
t¥idxido de azufre (503); finalmente este compﬁesto se combi~

na con agua para formar &cido sulffirico (HZSO4).
Las reacciones son las siguientes:

1) S+02————-———-'DSC)2

2) 802 + 1/202——-——) 503

—_—
3) 503 + H20 sto4

El azufre en nuestro proceso se recibe en estado 1lfguido
L4



funde para quitarle la humedad y remover las impurezas s&li-
das que pudiera contener. Es muy importante eliminar la hume
dad, ya que ésta puede provocar serios problemas de corrosidn
en diferentes secciones de la planta. El azufre ya fundido,
asi como el que habia sido recibido en estado ligquido, se fil
tra para gquitarle todas las impurezas contenidas, y de esta
manera eliminar el problema del incremento de la caida de pre
siones externas, obteniendo con esto que la planta opere a la

capacidad deseada.

El azufre fundido y filtrado se almacena en un tangque,
de donde es bombeado al quemador en donde se efectua la com-
bustidn en presencia de aire suministrado por un soplador, pa

ra formar didxido de azufre.

El aire que va a entrar, se le elimina previamente la hu
medad, ya que como en el mismo caso del azufre, si se permite
gue la humedad penetre al sistema, se tendrfan serias dificul
tades en el proceso. Esta humedad contenida en el aire, es
eliminada en una torre de secado, poni&ndose en contacto con
dcido sulffrico al 98%. El aire seco que se introduce al que
mador contiene aproximadamente 21% de oxfgeno y 79% de nitré-
geno. En el quemador de azufre sdlo se utiliza parte del oxi
geno contenido en el aire, para quemar dicho azufre. La com-
posicidn que sale del quemador varia de acuerdo a la propor-
cidn utilizada de azufre, de tal manera que la suma de los por

centajes en volumen de 502 y O2 que salen del quemador, serén



aproximadamente el 21%, es deéir, igual al porcentaje del o-

xfgeno en el aire, que entra al quemador.

La combustidn del azufre desprende una gran cantidad de
calor, lo que provoca que la temperatura de salida del gas se
eleve notablemente. El aumento en la températura depende del
$ de 502 en el gas, de la temperatura de entrada del azufre y
del aire; y por la pérdida de calor,por la radiacibn a través

de la coraza del guemador.

En la segunda etapa del proceso, el 502 se combina con
el oxigeno remanente para formar 803. Las consideraciones -
termodindmica y estequiométrica estén involucradas en la maxi-

[

mizacidén de la formacidn de SO3.§ Para decidir cbmo utilizar
el equilibrio, consideramos el pfincipio de Le-Chatelier, el
cual nos dice que cuando un sistema en equilibrio se somete a
un esfuerzo, el sistema tenderd a ajustarse por si mismo, de
tal manera que relevard parcialmente el esfuerzo. Los esfuer
zos son en forma de un incremento o decremento de la tempera-
tura, presidén, o la concentracidén de un producto o un reacti-
vo. Para lograr una buena conversidn los gases deben de es-
tar a una temperatura menor, que la de la salida del quema-
dor; por consiguiente es necesario enfriar los gases para que
la constaﬁte de equilibrio sea favorable hacia la formacidn
de SOB' La figura 1 muestra el equilibrio para un sistema a

una atmdbsfera.



“ Fig. 1.1
Datos de equilibrio para gas en el Quemado de azufre

100

90%

804

704

604

50}

Conversién de SO2 a SO3

40.

30:’

T .
emp 400 500 600 700



Para mantener la temperatura deseada de los gases de sa-
lida del quemador (802), a la entrada del convertidor, se pa-
san a travéds de una caldera, para eliminar el calor producido,
ya que la reaccidn qgue se lleva a cabo es altamente exotérmi-

ca.

La transformacidn de 502 a SO3 se efectua en un converti
dor que tiene cuatro camas de catalizador de pentfxido de va-

nadio (VZO el catalizador provoca que la reaccibén se lleve

5) s
a una velocidad mayor que la que se tendrfa, si éste no fuera
usado. Al conveggifse SO2 a SO3 se desprende una cantidad a-
dicional de calor, y como la reaccibn se ve retardada al ele-
varse la temperatura, los gases son enfriados en tres lugares
diferentes durante su trayecto a través del convertidor. Des
pués de atravesar la primera cama de catalizador los gases

son enfriados en una caldera adicional, posteriormente estos

gases pasan a través de las camas cataliticas restantes, en

donde son enfriados por el llamado "Aire de dilucidn", el cual

es aire puro y seco que proviene de la torre de secado. Este
aire de dilucién cumple con la doble funcibén de enfriar los
gases de las dos Gltimas capas del convertidor, asi como de
proveer oxIgeno adicional para facilitai las reacciones en &s

tas.

Al salir del convertidor los gases fluyen a través del
economizador, en donde son enfriados, aprovechéndose el calor,

para pre-calentar el agua que ird a las calderas.




Afin cuando el 505 formado en el convertidor tiene la tem
peratura adecuada, no es posible combinarlo directamente con
agua, sino que debe de ser disuelto en una solucibn de &cido
sulffirico a 98-99%, bajo estas condiciones, el SO3 se combina
répidamente con el agua contenida en el &cido. ILa operacidn
se lleva a cabo en la torre de absorcidén, donde se hacen cir-

cular los gases de SO3 a contracorriente de &cido sulfiirico.
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1.3 Balance de Materia

Bases de célculo:

Conversién = 96.5%

Rendimiento = 94.8%

% de 802 en la salida del quemador = 10.0%

Produccidén = 65 Ton/dia HZSO4 100%.

Cantidad de azufre alimentada = 22.4 Ton/dia = 933.33 Kg/hr.
1) Balance en el Quemador

5
&
=P 802
135°¢C 1020°C
Aire
Reaccidn: 60°C
S + 02 e B 502
Produccidn de 802 = 1866.66 Kg/hr.
1020 °c

S0 _ 64  16.2 492 _ 1b _ 3

5) 2 359. X 177 X 3358 0.04152 3 0.666 Kg/m
. ) £E
16.2 psia
v, _ 1866.66 Kg/hr - 3
S0, = S5 6t6ReTm 2802.8 m”/hr

Oxigeno necesario para la reaccidn = 933.33 Kg/hr



60 °C
_ 32 16.2 492 _ 1b _ 3
5 02 ——ﬁxl4_7 Xm— 0.0731;— 1.2921 Kg/m
16.2 psia '
Oxigeno que reacciona en _ V. _ 933.33 Kg/hr _ 3
el quemador = 0y = T3931 Kg/m3 ~ 722.34 m”/hr
Oxigeno total que entra = 1516.91 m3/hr
al quemador
Aire que entra al quemador = 7223.4 m3/hr
60 °C
. _ 29 16.2 492 _ 1b _ K
fAlre ~ﬁ;{14_7xm-o.073ﬁ3—1.1709][11-%
16.2 psia
Alire que entra al quemador = 840'3.4 Kg/hr.
A la salida del Quemador:
El 10% en volumen es de 502
El 11% en volumen es de O2
El 79% en volumen es de N2
Salen 2802.8 m>/hr de SO, = 10% en volumen
Salen 3083.1 m3/hr de O2 = 11% en volumen
Salen 22142.1 m3/hr de N2 = 79% en volumen
1020 °cC
_ 32 16.2 492 _ 1b _ 3
foz = 555 X 117 X 7355 = 0.018;-3—— 0.333 Kg/m



_ 16.2 492 _ b _ 3
j7 N, = 359 X T75 ¥ 7335 =.0-018 22 = 0.201 Kg/m

2)

10

1020 °C

16.2 psia

3083.1 m°/hr x 0.333 Kg/m® = 1026.7 Kg/hr de O

22142.1 n’/hr x 0.29 Kg/m® = 6443.35 Kg/hr de N

Balance en el Convertidor

1026.7 Kg/hr de 02

6443.35 Kg/hr de N2

RIENNINY

Reaccidn:

L LT ZE D

ler. Paso:
=== =480

L L L

oA e, Conversibn: 65%

Salen del ler. Paso:

Aire

653.33 Kg/hr de SO

2
1516.66 Kg/hr de SO3
-—————————m%wsoz 723.37 Kg/hr de o2
o, 6443.35 Kg/hr de N,
N
2 29 paso:
80, ———

Conversidn: 80%

Salen del 2° Paso:

373.33 Kg/hr de 802
1866.66 Kg/hr de SO3
653.37 Kg/hr de O2
6443.35 Kg/hr de N,

Entrada al convertidor

PIZT T AL 1866.66 Kg/hr de SOZ

502 + 1/2 O2 WVZOS—G&% SO3



11
3° Paso:

Conversidn: 94%; Entran 1502.3 Kg/hr
de aire

112.0 Kg/hr de SO

2193.32 Kg/hr de SO

903.52 Kg/hr de 0

7630.15 Kg/hr de N

NN wN

4° Paso:

Conversidn: 96.5%; Entran 1004.3 Kg/hr
de aire

65.33 Kg/hr de SO
2251.66 Kg/hr de SO
1102.76 .Kg/hr de O
8423.55 Kg/hr de N

NN wN

3) Torre de Absorcibn

S0 ,02,N

2 2

HZSO4 RE—— ¢
Reaccidn:

. SO3 + HZO——————@HZSO4
Entran: 2251.66 Kg/hr de SO

Salen 2758.3 Kg/hr de H
o sea 2703.1 Kg/hr de H

3
SO4(98%)

SO4(100%)

B 10
s0

o
L H,S0, N

Se meten a la torre:

2
2

NN W

24825.4 Kg/hr de HZSO 100%

506.6 Kg/hr de H20

4

Total de H2504 que sale de la torre:

2703.1 + 24825.4 = 27528.5 Kg/hr de H2504 100%



Corriente A B ¢ D E F G H 1 J K L M N P
Producto 41}
Oxigeno Kg/br 1026.70| 1026.70, 723.37 653.3711102.76 {1102 76— T - - 90352 (110276
Nitrégeno Kg/hr 6443.35! 6443.35| 6443.35 |8423.35/8423,55 {8423,55 763015 §423,55 7
Agua Kg/hr 506_60
Azufre Kg/hr 1933.33
Aite Kg/hr ‘ 8457.90 1502 30 {1004 30 11622 4(%{
$0, Kg/hr 1866 66| 1866 66/ 663 33 [373.33 | 65.33 | 65.53 112,00} 65 33 .1
S04 Kg/hr 1516.66 [1866.66(2251.66 |2251.66 219332 :
H,50, (98%) Kg/hr 22090, 31 '
H,S0, (100%) Kg/hr 4825 4n‘ x
. )
Total Kg/hr 933.33|8457.9 |9336.71/9336.71 9336.71/9336.71111843.20]11843.30 2809, 31 2533200 1502.30! 1004,30! 10838.99| 8591641 11622 .40 :
n’/hr  Std 6527.67 | 6521.47]6521.47! 6309.31/6260,35(8157.56 {8157.56 1159450 775 10]7384.00 527 .62 | 8970 00
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1.4 Balance de Energia

-~

Temp. base = 25 °¢C

D

65 T df H,S0

on/dia de 250, 250°C

60°c
—‘;‘_““*' Quemador Caldera
E C 1
1020°cC
IA
135°cC
Linea A:
c 30°_ o
Pg = 0.16973 cal/gr °C
Hf = 11.9 cal/g

Cps !13§?“= 0.245 cal/g °C

H: (0.245) (135) - (0.16973) (30) 27.98 cal/g
Calor de fusién = 11.9 cal/g
39.88 cal/g

-

Si entra: 933.33 x 103 grs/hr de S

Corriente A: 39.88 93% x 933.33 x 103 & = 37.22 x 10% cal/nr

A =37.22 x 10% cal/nr

Linea B:

Aire entra a 60 °C o o
Cpaire = 0.28 cal/gr °C

H = (0.28) E(GO) -(252} = 9.80 cal/grs.
Si entran: 84.58 x 105 grs/hr

Corriente B: 9.80 cal/grs x 84.58 x 105 2%% = 82.89 x 106 cal/hr

B = 82.89 x 10% cal/nr
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Linea C:
S + O:2 — 502 _
0 0] - 73.46Kcal/g mol.
H = -73.46Kcal/g mol.

Si se producen 1866.66 Kg/hr

— Kcal 1866660 g/h _ _ 5gcal
= =73.46 ST X Froje mers = ~21-43 x 107R5
Calor que entra:
s 37.22 x 10° cal/hr
Aire 82.89 x 10° cal/hr
H 2143.0 x 10% cal/hr
2263.11 x 10% cal/hr
Q entra = Q sale
.". Corriente C + pérdidas=2263.11 x 106 cal/hr
Corriente C:
o 1026.7 x 10° gr/hr _ 5, og x 103 g mol/hr
2 32 g/g mol - 9
q 6443.35 x 102 gr/hr_ 230.12 % 103 g mol/hr
2 28 g/g mol . g
so. 1866.66 x 103 9r/hr _ 59 16 ¥ 103 g mol/hr
2 64 g/g mol . 9
0, Cp=6.13 + 2.99 x 10°> T cal/g mol °K T, = 298 °K
N, Cp=6.2 + 1,0% 1073 T cal/g mol °K T, = 1293 °K
802 Cp = 7.7 + 5.3 x ].0-_3 T - 8.3 x 10—7 T2 cal/g mol °K
- 3 grs mol ? _ 2.99 -3
Q02 = 32,08 x 10 S Tl 6.13 (1293-298) + 557= x 10

H

S (12m)? - (208) %

o
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QOz = 271.589 x 106 cal/hr
0. = 230.12 x 103 9E ML l¢ 5(1293-298) + 1x 107>
N2 - hr : 2
f(1293)% - (298)2}}
_ 6
QN2 = 1601.75 x 10 cal/hr
3 gr mol [ 5.3 x 107>
Qgo, = 29-16 x 10° 5702 | 7.7(1293-298) = S5 ———
. -7
{(1293)2.- (298)2‘} - 83 x 0 ?(1293)3 - (298)3}]
0 = 328.51 x 10° cal/hr
502 :
Corriente C:
271.589 x 10° cal/hr
1601.75 x 106 cal/hr
328.51 x 100 cal/hr
2201.85 x 10° cal/hr
Pérdidas:
2263.11 x 10° cal/nr
2201.85 x 10% cal/hr
61.26 x 10° cal/hr
Pérdidas = 61.26 x 106 cal/hr
D
mﬁ‘:ﬁ Cal;iera
1020°C
Corriente D:
T, = 1020 °C T, = 450 °C
T, = 1293 °K T, = 723 °K



02

N2

S0y

16

32.08 x 103 9. mol [6.12(1293-723)+2599x10'3 {(1293)2-(723)31

hr
%, = ~167.20x10° cal/hr
3 g mol 1x10”3
2320.12 x 10 9‘—h£———['6.2(1293—723”__2
Qy, = -945.46 x 10% cal/hr
-3
Qgo, = ~215.85 x 10% cal/hr

Calor cedido = -1328.5 x 106 cal/hr

Corriente D = Corriente C -~ Calor cedido

Corriente D

Corriente D = 873.35 x 106 cal/hr

Corriente E:

2

Caldera

450°¢C |

po

2201.85 x 10° cal/hr - 1328.5 x 10° cal/hr

‘B Convertidor

600°C

| RN

F 436°C T

Corriente E: (Salida del ler. Paso)

SO 653.33 x 10° g/hr

2

50,  15.16.66 x 10° g/hr

_ 3
64 g/g ol = 10.208 x 10° g mol/hr.

723.37 x 103 g/hr

80 g/g mol

N,  6443.35 x 10> g/hr

32 g/g mol

28 g/g mol

18.958 x 103 g mol/hr.
3
22.605 x 10° g mol/hr.

= 230.21 x 103 g mol/hr.

(1293)2 - (723)231
(1293)2 - (723)2}}

Do A L 1@

Al Economi
zadoyr
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1
il

25 ®°C = 298 °K

H
il

600 °C = 873 °K

-3
= 10.208 x 10° {}.7(873—298)+§;§§19—— {(873)2 —(298)2}

-7
8.3x10 3 3
- S22 {(873) - (298) 1}

63.125 x 106 cal/hr

| @]
|

S02
%0,

S03 5 2
3.12x10
(873-298)

Q = 200.603 x 106 cal/hr

503

(298) 2

-3 .
Qp, = 22.605 x 10° [?.13(373-298)+3L22§i9—— §(873)2

6

Q02 = 102.431 x 10 cal/hr

_.3
Qq, = 230.12 x 10° i}.2(873-298)+l§£9—- §(873)2 (298)

5 2
Qy, - 897.850 x 10° cal/hr

Corriente E = 12.64 x 108 cal/hxr

Corriente F:

Ty
Ty

600 °C
436 °C

873 °K
709 °K

It
It

-3 )
Qg0, = 10.208 x 10° [}.7(873—709)+§;§§19—- ?(873)2-(709)5}
-7
- §L§§l9——-{(s73)3 - (709){3

Q. = -19.836 x 10° cal/nr

509

QSO3 2

3.12x10°

+ 1873-709)

Q = -94.450 x lO6

03 cal/hr

-3
Qn,. = 18.958 x 10° [13.7(873-298)+EL£2§£9—— §(873)2 - (298)53

Ly vy

’ -3
= 18.958 x 103 [}3.7(873—709)+§L££§lg——{}873)2 - (709)%}
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9y, = 22.605 x 103 [é.l3(873-709)+3422§19:3 §(873)2 - (709)2}]
9y, = -31.229 x 10° cal/hr
3 1x10”3 2 2
Qy, = 230.12 x 10 [é.2(873-709)+——7——— 51873) - (709) }]
Q, = -263.838 x 10% cal/nr
Calor cedido = -409.353 x 106 cal/hr

Corriente F:
1264 x 106 cal/hr .
409.353 x 10% cal/hr
854.65 x 10G cal/hr

Corriente F = 854.65 x 106 cal/hr

Corriente G:

3
0, = 1102 76%10° 9/br _ 34 46%10° g mol/hr
3
G
Convertidox N2 = 8423'52§10 g/hr 300.84x103 g mol/hr
3
s0,= 83:33%10° g/hr  _ 4 494103 g mol/hr

64

E i—
gonomi _ 2251.66x10° g/hr
= 80

zador

= 28.15x10° g mol/hr

225°C
T, = 25 °C = 298 °K
T, = 450 °C = 723 °K

-3
, = L0z x 103 [}.7(723)—298)+§45%?Hl-« §(723)2 - (298)2}
-7
8.3x10 3 3
- 8:3%10 ((723) - (298) }]

. 6
. Q502 = 4,498 x 10" cal/hr
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Corrien

1

Ty

S0,

S0
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-3
28.15 x 10° [13.7(723-298)+§L§3559—— §(723)2 - (298)2}]

2
+ 3.12x105
(723~298)

SO3 = 223.78 x 106 cal/hr

. 3 .
34.46 x 10° E.13(723—298)+3£%§99—— f(723)2-(298)q]

2
QO = 112.13 x lO6 cal/hr
2
3 1x107 3 2 2
300.84 x 10 6.2(723—298)+——§—~— §(723) - (298)
QN = 857.98 x 106 cal/hr
2

Corriente G: 1198.4 x 106 cal/hr

te H:
= 25 °C = 298 °K
= 225 °C = 498 °K
3 5.3x10° 2 3
= 1.02 x 10 [}.7(498—298)+—;—§__~ §(498) - (298)‘}
-7
- 83310 §(498)3 - (298)3}]
Q.. = 1.97 x 10° cal/hr
503 *
3 6.42x10"3 2 2
28.15 x 10° |13.7(498-298)+2:42X10 _ §(498) - (298) }
,3.12x10°
(498-293)
QSo = 135.43 x _‘LO6 cal/hr
3

-3
34.46 x 10° [§.13(498—298)+3;32§59—— g(498)2 - (298)2}1

QO = 50.45 x 106 cal/hr
2



Q. = 300
Ny

Ny

Corriente H: 584.36 x 10

Cp
H,S0,

(100%)

CPHZSO4

(100%)

AJHdilucién

20

-3
.48 x 10° [6.2(498—298)+35%9—— {(498)2 - (298)2}]

= 396.51 x 10° cal/hr

6 cal/hr

lﬁ

iy A la atmbsfera

—
66-G§°C )
I
105°C
105 °C 71 °C
_ cal Cp = cal
= 0.365 §°C H,50, 0.363 3°C
(98%)
25 °cC 25 °C
_ cal Cp _ cal
= 0.337 5°C H,50, . = 0.34 5°C
(98%)
BTU _ cal
8 15 H,50, = 4.4 g H,50,

HZSO4

98%

Corriente

3
It

=
]

27528.5 Kg/hr de H,SO

2774
25 °C

105°C

= 27.53 x 106 g/hr EO.365)(105)—(0.337)(2§]

_ 8
Qsto4 = 8.23 x 10 cal/hr

Corriente I: 8.23 x 108 cal/hr
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Corriente J:

T, = 25 °C
T, = 71 °C
24825.4 Kg/hr de H,S0, (100%)+506.6 Kg/hr de H,0 = 25332.0 Kg/hr
de HZSO4 (98%)
Q; = 25.33 x 10° g/nr [(0.363) (71) - (0.34) (25] = 4.37 x 10% cal/hr
0, = (4.44 €L) (24.82 x 10° g/hr) = 1.102 x 10° cal/hr
Qp = Q; + 0,
QT = 437.11 x 106 cal/hr

Corriente J: 437.11 x 106 cal/hr



Corriente

Producto A B C D E F G H I J
6 6 6 6 6 6 6 6 6 6
x107cal/hr | x10 cal/hr | x10 cal/hr | x10 cal/hr | x10 cal/hr | x10 cal/hr | x10 cal/hr { x10 cal/hr.{ x10 cal/hr|x10°cal/hr
Oxigeno 271.56 104.40 102.43 71.20 112.13 50.45
Nitrdgeno 1601.75 656.30 897.85 634.01 857.98 396.51
Agua
Azufre 37.22
Aire 82.89
SO2 328.51 112.65 63.125 43,29 4.49 1.97
SO3 200.60 106.15 223.78 135.43
HZSO4 437.11
98%
B,50, 823.0
100%
Total 37.22 82.89 2201.85 873.35 1264.0 854.65 1198. 4 584. 36 823.0 437.11
Temp. °C 135 60 1020 450 600 436 450 225 105 71
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1.5 Caracteristicas del convertidor requerido para la reac-

cidn de SO2 a SO3

La complejidad de las interacciones fisicoquimicas duran
te las reacciones cataliticas heterogé&neas ha obligado a estu
diar por separado y en forma sistemd&tica, cada uno de los fe-
ndémenos principales que ahi ocurren. Tales estudios, relacio
nados al conocimiento de los fendmenos que se presentan en un
sistema gas-s6lido, se transforman con el paso de los afios en
temas cada vez mds especificos; el avance permanente del cono
Cimiento se da cada vez en condiciones mé&s particulares. Ade
més este desarrollo incrementa al mismo tiempo el cardcter di
vergente que adquiere entre ellas cada especialidad de la ca-

talisis.

Ante tal panorama del avance cientifico en catdlisis re-
sulta necesario el reunir informacién obtenida por separado,
con el fin de conocer mejor, en términos de la operacidn de
un reactor catalitico industrial, el comportamiento global
del proceso, que resulta de la interaccidén de diferentes fend

menos fisicos y quimicos.

El tema por tratar a continuacidn es pues un intento de
explicar el comportamiento del convertidor donde se lleva a
cabo la reaccidén del SO2 en presencia del catalizador de pen-
tbéxido de vanadio. La secuencia de la presentacidn de los te

mas ird de lo microscédpico (mecanismos moleculares de reac-

cibn, difusibn molecular, estructura porosa) a lo macroscdpi-
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co (modelo del reactor, condiciones de operacidn).

1.5.1 E1l catalizador a base de V205.

A partir de la década de los afios 20, el vanadio empezd
a substituir al platino en los catalizadores empléados en las
plantas de contacto de &dcido sulffirico. Desde entonces se
han hecho una infinidad de investigaciones para tratar de me-

jorar la actividad de los catalizadores a base de vanadio.
1.5.2 Composicidn del catalizador.

El pentbxido de vanadio por si solo, distribuido sobre
alglin soporte presenta una actividad muy baja; pero cuando se
combina con algGn metal alcalino (Na, K, Rb, Cs) o alcalino-
t8rreo (Ca, Ba, Sr, Mg), su actividad aumenta notablemente.
En particular, cuando el pentbxido de vanadio se mezcla con
sulfato de potasio, presenta una actividad 20 veces mayor que

el pentéxido solo.

Se ha usado también el cromo, el molibdeno, el plomo, el
fierro, el tungsteno, el cobre, el antimonio, el boro, el bis
mrto y otros metales como activadores de este tipo de catali-

zadores.

Cabe sefhalar que las formulaciones y los métodos de pre-
paracién han dado lugar a més de 600 patentes registradas en

varios pafses, ademés de una innumerable lista de trabajos
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cientificos publicados, citemos algunos de ellos para ilustrar

la variedad de estos catalizadores

6.5% V,0., 10.1% K,0, 17.2% SO 66.2% Si0 Tarasova
275 2 37 2
Boreskov
Dzis'ko
2 Sno2 . K20 . BaO . V205 . 8 SiO20 Bo§eskov
Pligunov
2 K,0 . BaO . 5 A1.0, . V,0. . 12 §i0 Boreskov
2 273 275 2 Sokolova
12% V205, Na sobre silica-gel Calderbank
6.2% V2 57 3 KZO/V205, 3% Mno2 sobre ce- Simecek
lite.
Rb2504 . V2 57 052504 o V205 sobre silica- Tandy
gel.

En la actualidad, un catalizador comercial contiene de 5

a 10% de V205, 50 a 60% de SiO

combinado bajo diferentes formas, 1 a 2% de Nazo y 8 a 12% de

5 como soporte, 12 a 20% de SO3

KZO'

Es de notarse que a éstas formulaciones se ha llegado si
guiendo métodos empiricos durante muchos aflos, sin conocer en
realidad una explicacibn de su comportamiento. Por lo que se
refiere a la produccidn del catalizador, los pelets o los gra
nulos se producen a partir de mezclas alcalinas de compuestos

.
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de vanadio o potasio, las cuales se incorporan a la silice,
dando lugar a una pasta. Esta se compacta, se seca y final-
2 © SO3 a al-

ta temperatura. En algunas formulaciones se agrega azufre

mente se sulfata con una corriente diluida de SO
elemental como fuente de sulfato durante el calentamiento.
1.5.3 Fase activa.

La principal originalidad que presenta est@ catalizador
es la existencia de la fase activa en estado liquido: pelicu-
la que se encuentra en el interior de los poros adherida al

soporte.

Este hecho, que si bien fue puesto en evidencia por algu
nos invgstigadores en forma parcial durante las décadas de los
40 y 50, es ahora una certeza gracias a los trabajos de Beres
koQ mediante el empleo de resonancia paramagnética electréni-
ca. Mediante esta técnica se puso en evidencia la presencia
de iones en solucibn. A partir de entonces el enfoque de los
estudios posteriores sobre el catalizador se han concentrado

en la solucidn del VZOS en una sal fundida compuesta por

Ky 85 07 ¥ K,S0,q

Si al piro sulfato de potasigéfundido se le agrega KZO
en cantidad suficiente, se presentard un precipitado de sulfa
to de potasio; sdlido que se redisolverd al hacer barbotear

SO3 en el liquido. Es decir,
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r———————
K25207 + KZO 2K2804

B e >
KZSO4 + SO3 K25207

donde 1la segunda reaccidn reversible explica la presencia de
la pelicula liguida, a temperaturas superiores a 400°C en pre
sencia de 50; al reaccionar con el K,50, inicialmente incorpo
rado al catalizador.

Si ahora se agrega V,05 a la mezcla fundida de K,S0, y
K28207, ésta toma una coloracidn café rojiza, sin presentarse

precipitado alguno.

Seflalemos que sobre esta solucidn se ha hecho un exhaus-

tivo estudio electroguimico gue pone en evidencia.que el Gni-

P . +4 +5

co par Oxido - reductor del sistema es V -V .
Es suficiente el barbotear 302 en esta mezcla fundida

conteniendo ‘pentbéxido de vanadio para provocar una evolucién
progresiva de la coloracién café rojiza al verde, mientras

que el burbujeo de oxfgeno en el liguido resituye lentamente

la coloracidn inicial.

Desde el punto de vista de la reaccidn catalitica de oxi
dacidén de 502, yva no hay duda alguna que la reduccidn del va-
nadio V por el 80, v que la oxidacién del vanadio IV por el

oxigeno forman parte del mecanismo de la reduccidn.
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Y es precisamente este mecanismo que llegan a establecer

Mars y Massen a partir de sus resultados experimentales;

5+ 5 027 i . S0
QPP sy

54+ 2=
2 ol 2V + O

[\%}
<
+
N
&)

donde la segunda reaccifn, lenta, controla el proceso.

Para la primera reaccidn en equilibrio, los autores cal-

cularon su contante Km

.PSO3 (vl 2 e
= 2.2 - 10

exp (

27200
7 (5-1)

R

Y= Kp 4+ 2
0, (v) (5-2)

. . 4+ 5+ 2
tomando en consideracidn que VT =V + V7, la ecuacidn
(5-2) puede escribirse

2
K P
Y = Po2 Vo gml/2 59, 1/2
Fso, /% 4 xm /2 Pgo, 1/2 (5-3)

Ecuaciones que dan cuenta de la influencia de la tempera
tura y de las concentraciones de los 6xidos de azufre sobre el

cociente. (V4+)/(V5+)



29

1.5.4 Soporte.

Muchos han sido tambié&n los soportes probados para este
catalizador: alGimina, diferentes silicoaluminatos y varios ti
pos de silice, principalmente. En la actualidad, se encuentra
que en la mayoria de las patentes se recomienda el empleo de
tierra de diatomacea o kieselguhr, soporte que en opinidn de
muchos autores no juega papel alguno en el mecanismo de la

reaccibn.

Una de las caracteristicas principales que distinguen a
este soporte, del resto de los s8lidos mds utilizados en catd
lisis es su textura porosa: poros de di&metro grande, del or-
den de 10,000 A° de forma cilfindrica y por consiguiente de ba

ja &drea superficial, 3a 7 mz/g.

Textura porosa, de gran importancia en este catalizador,
debido a la presencia de la pelicula liquida de la fase acti-

va.

En efecto, el paso controlante del mecanismo de reaccidn
antes propuesto, requiere de la difusién de oxfgeno molecular

a través del espesor de la pelicula 1fquida.

La siguiente figura ilustra el proceso al interior de un

poro:
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Fase Gas

OV Y

;,Pelicula

liquida

T
S
1

CL ST 777 77T T 77V T777 8777778777

Fig. 1.2

Difusifn a travds de una pelicula liquida
de V205

para un espesor de peliculaé;se tendrd un perfil de concen-~
traciones de gas - oxigéno en este caso, que ird de un valor
méximo é;en la interfase gas - liguido y que ir& disminuyendo
a medida que se aleja de ella. Disminucién que traeri consi-
go un decremento en la velocidad de reaccién. Un balance de.
masa en la pelicula, que incluya la difusidn y la reaccidn
quimica, permite calcular el perfil de concentracién en fun-
cidn de la distancia; perfil que a su vez permite obtener un
valor de la vglocidad global del proceso para cualquier valor .
del espesor. La siguiente figura, propuesta por Boreskov

K

SDG.;

I} X A 1 3 .
0 1 2 o3 4 5 Iog cf
Fig. 1.3

Constante de equilibrio Vs. grado de difusidn a
través de la pelicula lfquida
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demuestra un considerable aumento de K entre los 100 y 1000 A°
de espesor. Ademds se observa que un aumento en el espesor
de la capa no favorecerfa sensiblemente la actividad del cata

lizador.

Esto explica entonces la razén por la cual el soporte con
poros grandes ofrece el espacio suficiente para dar lugar a
espesores de pelfcula del orden de 1000 A°. Al mismo tiempo
resulta obvia la necesidad de contar con poros de forma cilin
drica, ya que de no ser asi pudieran presentarse obstruccio-

nes en los poros.

Es oportuno seflalar ahora dos cuestiones sobre la formu-
lacidn del catalizador: la cantidad de fase activa se traduce
entonces en términos de espesor de la pelicula; por lo cual
se observa que &sta no seri proporcional a la actividad, sino
que se llega a un valor mdximo. Por otro lado, la proporcidn
de VZOS/K2804 estd determinada por la viscosidad gue presenta
la fase liquida, en efecto, si se aumenta la cantidad de V205,
la viscosidad de la solucibn aumenta Yy por tanto la difusivi-

dad del oxigeno en ella disminuye, lo cual se traduce en una

disminucidn de la velocidad global del proceso.

1.5.5 Modelo del reactor

1.5.5.1 Termodinimica de la reaccidn
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La reaccidn reversible de oxidacidn

SO +

N -

02::==:2803 (5-4)

tiene una constante de equilibrio dada por la ecuacibn
P
SO3

Kp = - (5=5)
Psoz (Poz) 1/2

cuya dependencia con la temperatura es
log Kp = 4956/T - 4.678 (5-6)

Para una concentracifén C, a la entrada del reactor y una

T@enversidn x para 802, las presiones parciales son

P P° (1 - x)
S0 = —= = X
+ o
2 1 2] % (5-7)
_ po_ P°x
P02 _ 1 P 5
1-P°x
2 (5-8)
P _ P° x
03 = T Box
2 (5-9)

Substituyendo estas presiones en la ecuacidn (5-5) y cal
culando la conversidn en equilibrio a diferentes temperaturas,
con ayuda de la ecuacibn (5-6), se obtienen curvas de la si-

guiente forma



X 1.00;

0.90
0.80
0.70
0.60

0.50

33

12%

3 1 'y 2 &, 8 2 2.

500

600 700 800 900 1000 1100 1200 1300
Fig. 1.4 7, °C
Conversidn Vs. equilibrio a diferentes temperaturas
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1.5.5.2 Condiciones de operacidn— -

Un esquema del convertidor de 502 se presenta a conti-

. S0
nuacion:

Aire seco

Vapor

/L L) 1a.

L] 2

~<7;/>/)/)C// 3a. Aire de enfriamiento

/777777 e

Fig. 1.5

Convertidor de 802

Al reactor se le alimenta una mezcla de gases compuesta
por 802, 02, N2, siendo el reactivo limitante el primero, con
una concentracidén C,. La reaccidn se lleva a cabo en condi-
ciones adiab&ticas, generando calor o razbn de 23,000 cal/g
mol de SO3 producido en promedio. Para tales condiciones los

balances de materia y energifia correspondientes son:
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2
dx _ wdt® D r (xqT) -
= e (5-10)
ar _ gat® (-a) Nr(x,7) (5-11)
az Z aCp

donde dt es el difmetro del reactor

77 es el,factor de eficiencia del catalizador

]

es la velocidad de reaccidn por volumen de lecho em-
pacado y

Z es la distancia en la direccidn axial
Dividiendo estas dos reacciones se obtiene
T - 7, = (BAIC (x-X) (5-12)

Cp

Entonces, para calcular la conversidn x a lo largo del
lecho catalitico %, se puede integrar numéricamente la ecua-

cidn (5-10) substituyendo la temperatura por la ecuacidn (5~

12). Las curvas que se obtienen son de lassiguiente forma:
£-6 T
To = 450 °C To = 420 °C
0.4
0.2 1.
A [} '} ] ] A 4 L} 1 1 |5 |

0 . 2 4 6 Fig. pr, 12 14 16 18 20 22 24 g (ip)

Conversidn Vs. altura de la cama de catalizador

de V205 )
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Resultados obtenidos para una masa velocidad de 300 Lb

hrEt2

y una composicidn inicial de 7% de §0, 10.9% de 0, v 82.1% de

NZ' en volumen.

Ademds, la misma ecuacibn (5-12) nos permite calcular
las temperaturas en el lecho cataliftico, correspondientes a
los valores de x obtenidos, lineas que pueden presentarse en

el diagrama de conversidn de equilibrio para las cuatro eta-

pas de reaccidn.
0

4a, Cama
———t, 3@. Cama
0.8 & Conversién en el equilibrio
0.6 v
0.4 4
0.2 J
[} Y i) i ] 1] i |
400 450 500 550 600 650 700 750

Fig. 1.7 T, = °C

Diagrama de conversidn en el equilibrio para un
sistema de 4 pasos de catalizador V205

" Nétese que la pendiente de las rectas estd dada por
(-AH)Co/Cp, por lo que su valor es proporcional a la concen-

tracidn de SO2 en la alimentacidn al reactor.
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1.5.5.3 Explicacién de las condiciones de operacidn en
&

base al comportamiento del catalizador.

La interpretacidn del comportamiento del catalizador a
nivel microscépico por un lado, y el establecimiento del mode
lo del reactor por otro, nos permiten ahora sefialar algunas
explicaciones de las condiciones en que opera el convertidor

de SOZ'

- Temperatura. El valor mfnimo al que operan las camas
cataliticas es alrededor de 420 °C, temperatura a la cual el
catalizador presenta una actividad considerable, debida sin
duda a la fusidn de la mezcla K2 82 O7 ~-K2504.— V2 05.

La temperatura md&xima de operacidn que se presenta en la
primera etapa de conversifn fluctfia alrededor de los 590 °C;
si bien este valor estd determinado por la conversidn en el
equilibrio, es de sefalarse el hecho que a temperaturas supe-

riores a los 620 °C se presenta sinterizacidn del catalizador.

- Presencia de inertes. Ademds del efecto diluyente de
los gases inertes, N2 v CO2 principalmente, no se han encon-
trado efectos sobre la actividad del catalizador. En efecto,
estos gases en nada modifican a las propiedades fisicas y qui

micas de la pelicula liguida.

-~ Presencia de agua. Se ha hecho un ntmero considerable

de estudios en relacidn al efecto del agua sobre la actividad

—_
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del catalizador. Algunos de estos estudios inclusive aportan
resultados opuestos; sin embargo, una explicacidn razonable
de la disminucidn en actividad debida a la presencia de hume-
dad en la corriente de alimentacidn al reactor, es el hecho

de que la reaccidn

' B —
K, S, 0, + H,0 2KHSO R

aumente el punto de fusidn de la mezcla activa e inclusive

pueda provocar una solidificacidn parcial.

- Reposicidn del catalizador. Generalmente, la razdn
principal de los paros de la planta obedecen a la baja capaci
dad debido a la cafda de presidn en el convertidor. Durante
el paro, el catalizador se saca, se criba y se repone la can-
tidad correspondiente a los fines obtenidos. Ahora bien, el
catalizador conservard en su fase activa una proporcidn de
a la

V4+/V5+ que depende de la concentracidn de SO, y SO

2 3

cual estuvo trabajando y de la temperatura de operacidn. Es
decir, en cada cama del reactor se tendré catalizador a dife-
rente estado de oxidacidn, e inclusive en la primera de ellas
se deberd presentar una gran variacién de V4+/V5+ a lo largo
de la altura. En efecto, la ecuacidn de la constante Km, (5-
1), pone en evidencia el hecho de gue a una misma temperatura,
a un mismo valor de Km, la relacidn V4+/V5+ variaré.en funcidn

/2

inversa al cociente (PSO3/PSOZ)l . Esto es precisamente lo

que se presenta entre el catalizador que se encuentra a la en

8¢t
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trada de la primera cama y el catalizador de la 3a. o 4a. ca-
ma. Este catalizador de las filtimas camas, al tener un cocien
te PSO3/PSO2 mucho mayor que el correspondiente al de la entra
da del convertidor, tendr8 una concentracidn (V4+) mucho me-
nor. Y esta concentracidn baja de (V4+) que aparece en la e-
cuacidn (5-2) traerd consigo una disminucidn en la velocidad

global de la reaccidn.

Por lo anterior, es de recomendarse el volver a cargar
los lechos con el catalizador, respetando el orden en que se
encontraba anteriormente. De lo contrario, se tendrfia un ca-
talizador en la la. cama con una concentracidn baja de (V4+),

que durante el periodo de arranque presenta una actividad ba-
ja, dando lugar a una operacidn ﬁés lenta; el régimen perma-

nente en la cama se alcanzard, cuando se establezca el equili

brio correspondiente de la reaccidn de reduccidn de SO

\

9°

Finalmente, y por las razones antes expuestas, se podria
ésperar una mejor operacidn de arranque si se éacara el cata-
lizador de la primera cama por capas, de acuerdo a la altura
que tengan en el convertidor, y sea repuesto respetando el or
den de las capas. Cabe sefialar que para esta primera cama,
la concentracidn (V4+) no sb6lo se ve afectada por la concen-
tracibn de los 6xidos, sino también por la diferencia impor~

tante en temperatura.



CAPITULO II: EL PROBLEMA DE LA CONTAMINACION DE 802

2.1 Ocurrencia de compuestos de azufre en la atmésfera

2.1.1 Fuentes naturales de 6xidos de azufre

Diversos compuestos del azufre se presentan en forma na-
tural en la atmdsfera, siendo las principales fuentes de emi-
sidn natural de los mismos, las erupciones volcénicas, las fu
marolas y manantiales termales, la descomposigién de material

orgénico y la desorcidn de didxido de azufre en los océanos.

Los compuestos de azufre emitidos por la actividad volcd
nica, son fundamentalmente, el diéxido de azufre y el acido
sulfhidrico, aunque también se presentan pequefias cantidades
de tridxido de azufre, provenientes de la oxidacidn del didxi
do por el oxigeno atmesférico a las altas temperaturas de las
nubes eruptivas. Este tridxido de azufre reacciona con el va

por de agua presente formando &cido sulffirico o con otros ga-
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ses presentes, como el amoniaco, produciendo sulfato de amo-
nio; en otros casos reacciona con las rocas o minerales for-

mando sulfatos metdlicos.

Las proporciones de estos compuestos de azufre varian no
s0lo de volcdn en volcén, sino que también varfan en las dife

rentes erupciones de un solo volcan.

La segunda fuente natural de &cido sulfhfdrico Yy por oxi
dacidn posterior de &ste, de didxido de azufre, comprende a
los procesos de putrefaccidn y descomposicidn orgdnica, prin-
cipalmente vegetales, en pantanos, lagos, rfios y presas, asi

como en las zonas tropicales y en otras zonas similares.

Ko

Este &dcido sulfhidrico proviene fundamentalmente, de 1la
descomposicibén de protefnas que contienen aminodcidos sulfu-
rados, como la cistefna y cistina, o de grupos orgénicos con
radicales de mercaptano o de sulfdxidos, Acidos sulfdnicos o

similares.

La tercera fuente natural de compuestos de azufre, que
presenta impbrtancia en el aspecto ambiental, estd formada
por los oc&anos, considerados como sumideros del 502’ por la
solubilidad de &ste en el agua, pueden, en condiciones de al-
ta temperatura o de desequilibrio de presiones relativas, con
vertirse en fuentes de emisidn de 50, como lo demostrS Pate

et al en el Caribe al encontrar una disminucidn en las concen
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traciones de 502 tierra adentro al soplar la brisa.

2.1.2 Fuentes artificiales de emisidn de SO2
Las fuentes artificiales de emisidn del anhifidrido sulfu-
roso se pueden clasificar en dos grandes grupos: aguellos que
lo producen como un subproducto de la combustidn de los com-
bustibles f6siles que contienen azufre y aquellas que lo pro-
ducen como subproducto de un PROCESO INDUSTRIAL QUIMICO-META-

LURGICO.

En el caso de fuentes estacionarias los sistemas de com-
bustién fundamentales son las calderas, los hornos, las turbi
nas y los motores de combustidn interna. Las calderas, ya
sean utilizadas para calentamiento de agua, obtencidn de vapor
de proceso o para obtencidén de vapor generador de electrici-
dad, pueden estar alimentadas por combustibleés sélidos (car-
bdn), liquidos (combustoleo y destilados intermedios) o gaseo
sos (gas natural); con excepcibn de &ste Gltimo los otros com
bustibles presentan concentraciones apreciables de azufre, del
orden de 1 a 3% en el carbdn y de 1 a 4% en los destilados in

termedios y el combustoleo.

La distribucidn espacial de las fuentes estacionarias de
combustién depende de la planeacidn urbana y del grado de des
arrollo econfémico de un pais; en el caso de México, diversos
factores de Indole socioeconémico provocan una amplia disper-

sién de las mismas.
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Un proceso de combustidn particular de la industria pe-
trolera, es el de los quemadores de refinerfas, ya que en es-
te caso, algunos de los productos quemados son derivados del
azufre (&cido sulfhidrico principalmente) y la emisidn de dié

xido de azufre puede alcanzar proporciones muy altas.

Las emisiones de didxido de azufre, provenientes de pro-
cesos industriales, se deben sobre todo, a los procesos meta-
lfirgicos, a la obtencidn de ACIDO SULFURICO, a la fabricacién
de papel y en general a todo proceso quimico en que el azufre

O algunos de sus componentes, entren como materias primas.

La industria siderflrgica contribuye a la emisidn de did-
xido de azufre por medio de las plantas de oxidacién de piri-
tas, que producen parte de los 6xidos de fierro que alimentan
a los altos hornos; tomando en cuenta que en la actualidad,
se han desarrollado diversos procesos de preparacidn de di-
chos minerales.

Las industfias metallrgicas no ferrosas, bresentan pro-
blemas similares en los casos del cobre, del plomo, del zinc,
ya que los minerales de estos metales, mids abundantes en la

corteza terrestre son especificamente sulfuros.

Las principales fuentes emisoras de 6xido de azufre, den
tro de los procesos quimicos son: la obtencién del acido sul-
frico, la industria de la celulosa y del papel y la obtencidn

de fertilizantes fosfatados.
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La obtencidn de &cido sulfrico, ya sea por el método de
las c@maras de plomo, por el de contacto o por el de doble
contacto, presenta emisiones de 802 que no sb6lo varian en la
localizacidn del punto de emisidn, sino tambié&n en magnitud

seglin el proceso.

Los tres procesos mencionados requieren como materia pri
ma, didxido de azufre, que se obtiene por combustidn directa
de azufre o por combustidn de otras materias primas, como son

las piritas o el &cido sulfhidrico.

Este 802 se oxida de diversas formas a 803; por medio de
diversos 6xidos de nitrdgeno en el método de las cdmaras de
plomo, o por accidn catalitica en los métodos de contacto, pa
ra que, posteriormente, en presencia de agua formen &dcido.sul

flrico.

La industria de la celulosa y el papel tanto si se trata
del proceso kraft o (sulfato) o del proceso al sulfito, es
otra de las principales emisoras de SO3.

En el proceso kraft, las astillas de madera son cocidas
para obtener la celulosa, a altas temperaturas y presiones en
presencia de una solucidn bédsica de sulfuro de sodio, esta so
lucidn que requiere de un proceso de recuperacidén y regenera;
cidn, es la fuente de las emisiones contaminantes que, con ex

cepcidn de los gases del horno de recuperacidén donde se emite
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802, consisten en general de &cido sulfhfdrico y mercaptanos.
Las concentraciones de SO2 en la descarga del horno de recupe
racidn, pueden mantenerse abajo de las diez partes por milldén

(ppm) .

En €1 método de obtencién de la celulosa al sulfito, el
proceso seguido es enteramente similar al descrito variando
inicamente en el reactivo de cocimiento de la madera, que es
en este caso una solucidn de SO_, HZSO3 y bisulfito alcalino,

2
generalmente de sodio, calcio, amonio o magnesio.

El problema de emisién del 502 Se presenta en este proce
so, fundamentalmente en la corriente de gases venteados del
digestor, asi como en las descargas de los condensadores del
sistema de evaporadores, utilizado para recuperacidn del 1li-

cor de digestidn.

Considera unos factores de emisidn de 2.5 Kg 502 por to-
nelada de pulpa seca para la industria de la celulosa y el pa

pel.

La obtencidn de fertilizantes fosfatados, es la tercera
industria de proceso quimico gue presenta emisiones de SO2

de consideraci®dn.

La obtencidn del superfosfato normal, implica el trata-
miento de la roca fosférica con &cido sulfuroso, para su pos-

terior granulado.
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La emisién del 802 durante el perfodo de accibn, esté
siendo investigada actualmente, lo mismo que la emisidén de
502 durante el proceso de secado en la obtencidn de superfos-
fato triple, por lo tanto, no se tienen todavia valores con-

fiables de factores de emisidn.

Ademds de estos procesos descritos, pueden ser emisores
de 802 de menor importancia, las industrias donde se manejen
sulfatos o sulfitos de f&cil descomposicién, asi como indus-=
trias que produzcan como subproductos derivados del azufre

de f&acil oxidacidn.

Ahora bien, si consideramos que el total de emisiones

6

antropogénicas de 802 es del orden de 100 x 10 ton-afio, po-

demos distribuirla por fuentes, en forma aproximada, como

'l
aparece en la tabla siguiente:

Combustifn para usos industriales 19.0

oe

oo

Combustidn para generacidn de electricidad 56.9

Otros procesos de combustidén 4.8 %
Operacidén de refinerfias 6.8 %
Industria metalfirgica 9.4 %
Obtencidn de HZSO4 1.9 %
Incineracidn y otros procesos 1.2 %

Estos porcentajes, propios de un pafs con alto grado de
desarrollo, pueden variar, seglin el adelanto socioecondmico,

la estructura industrial y las condiciones climatolbégicas de
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cada pais, asi, para Suecia resultan:

Calefaccidn local y otras 48 %
Generacidn de electricidad 21 %
Operacidn en refinerias 2 %
Industria metalﬁrgica‘ 5 %
Obtencidn de H2504 3%
Celulosa y papel 20 %
Otras industrias 189

¥

En el caso deiméxico, aunqgue no existen evaluaciones de
la emisidn por tipo de fuente, se puede inferir que la mayo-
ria del 802 procederd de procesos de combustidn, mientras que
las industrias metalfirgicas de obtencidn de H,50,, de la celu
losa y el papel y otras, sblo contribuyen al problema de me-
nor gradoé especificamente en el Valle de México, la contribu
cidn relativa de emisiones de 502' es como sigue:
Combustidn industrial y pequefios giros 9 %

Combustidn para generacidn de electricidad 55

o

Operacidén de refinerias 15 %
Obtencidn de H2504 18 %
Celulosa y papel 3 8

| 2.2 Propiedades fisico-quimicas del dibxido de azufre

El dibxido de azufre (SO2), es un gas incoloro, no infla

mable ni explosivo, si su concentracién en el aire estd entre
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0.3 y 1 ppm. tiene sabor &cido y en concentraciones mayores
de 0.5 ppm., su olor irritante es f&cilmente detectable.
§L
Es soluble en agua (18% a 0°C), disminuyendo dicha solu-

bilidad con la temperatura (4% en peso a 50°C) y en soluciones

alcalinas.

Sus principales constantes fisicas son:

Peso molecular v '64.96 oyt
Densidad (gas, g/L) %ﬁiyﬁ e }té; a Oeé‘yil atm.
Peso especifico (liquid6) 1.43 a -10°C R
Punto de ebullicibn, ~10°C 1%9%:
Viscosidad (dina—seg/cmz) 0.0039 a 0°C

'
s

4 Sy

- e
RS
i
P

El diéxido de azufre es un agente reductor, aunque en al

gunas ocasiones actfia como oxidante.

Como reductor puede reaccionar directamente con el oxige
no atmosférico, tanto por la presencia de catalizadores, como
por accidén fotoguimica, formaqdo tridxido de azufre o anhidri
do sulffirico.

{o) + 1/2 0 SO

2

o

2

Entre los catalizadores m&s importantes, para efectuar
esta reaccidn, se cuentan el platino y el pentdxido de vana-

dio.!
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El tridxido formado, en presencia de vapor de agua, for-

ma &cido sulfirico.

SO + H

o} e HZSO

El sulfato ferroso cataliza directamente la oxidacién de
dibéxido de azufre a &cido sulflrico en presencia de vapor de
agua.

Fe SO4

0 + 1/2 0O, s _"f.?HZSO4

SO + H 2

El perdxido de plomo reacciona con el 802 en forma direc
ta, por lo cual se le utiliza en la detercién del mismo en la

atmbs fera.
PboO, + 80, s P b 50,

De igual forma, el perdxido de hidrégeno reacciona con el

SO
o7 dando sto4

H202 + SOZ“———-? H2504

propiedad utilizada para la determinacién del didxido de azu-

fre en la atmbésfera por el método de acidez total.

El didxido de azufre, al disolverse en agua, forma el &ci

do sulfuroso (H2803), que sblo es estable en solucidn o en for
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ma de sales (sulfitos).
S0, + Hy0 e——p H,S0,

El &dcido sulfuroso reacciona con diversos colorantes or-
génicos, como es el caso de la pararosanilina, utilizada en el
‘método West and Gaeke, como detector del 502 atmosférico.

El carédcter oxidante del didxido de azufre, se presenta
en su reaccidn con el &dcido sulfhidrico, produciendo azufre

elemental.

502 + 2H25 SaE

2H

<

Esta reaccién es la base del método de Claus para la pro
duccidn de azufre elemental a partir de &cido sulfhfdrico y

se puede utilizar para la eliminacién de 502 en gases de chi-

menea.

%2.3 Consecuencias de las emisiones de 802

Los efectos que el didéxido de azufre provoca en el hom-
bre y su habitat, se pueden clasificar, para su estudio, en
efectos directos sobre la salud humana, efectos sobre los ani
males, efectos sobre los vegetales y efectos sobre los mate-

riales.
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:«2.3.1 Efectos directos sobre la salud humana

En el aspecto de efectos en la salud humana, se han rea-
lizado experimentos de laboratorioc y se han efectuado estudios
epidemioldgicos sobre poblaciones expuestas al SOZ’ en diver-
sas partes del mundo, con objeto de poder evaluar los valores
umbrales de dano, asi como para conocer de los efectos siner-
géticos de este contaminante con otros tales como las particu

las, los 6xidos de nitrdgeno, etc.

LEn el aspecto experimental, es de anotarse el trabajo de
Sim y Pattle que expusieron a hombres saludables entre los 18
y 45 afios de edad a dosificaciones de didéxido de azufre, en
forma directa, utilizando mascaras facialesf(264 exposiciones
de 10 min. cada una), o en forma indirecta, utilizando una cé
mara de prueba (330 exposiciones de 60 min. cada una); las
concentraciones de aiéxido de azufre en el primer caso, estu-
vieron entre 1 y 80 ppm., mientras que en el segundo, entre 1

y 23 ppm.

En su informe‘%oncluyerOn que, dosificaciones menores de
800 mg.min/m3 (equivalentes a exposiciones de 10 min. a 30
ppm. o de 60 min. a 5 ppm), no provocan cambio apreciable en
la resistencia pulmonar al flujo de aire, pero al aumentar la
dosificacidn a 1,330 mg.min/m3 (aproximadamente 50 ppm por 10
minr o0 9 ppm por 60 min), la resistencia pulmonar aumenta sig

nificativamente en 50% de las personas expuestas. ;

i
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Por otro lado, cientificos soviéticos han encontrado gue
la minima concentracidn de 502 que provoca una respuesta fi-
sioldgica en el hombre, es de 0.2 ppm. El umbral para sabor
se considera generalmente de 0.3 ppm., mientras que para el
olfato es de 0.5 ppm; este umbral en exposicibn es de 10 minu
tos aumenta la rapidez respiratoria y del pulso e incrementa-
do ligeramente (1.6 ppm) por unos cuantos minutos, se conside

ra el umbral para inducir broncoconstriccidn en sujetos sanos.

En la figura 2.1 se tienen en forma gréfica, los efectos

de la contaminacidn por 802 en la salud humana.

7

( Es importante indicar que, si bien se han observado efec
tos crénicos de gran incidencia de nasofaringitis, tos, expec
toracibn, respiracién acelerada y otros sintomas de dafio al
sistema respiratorio en trabajadores expuestos por afios al
SOZ' los niveles de exposicidn, arriba de 36 ppm; no se acer-
can a los niveles predecibles de contaminacidn ambientalf}

En Inglaterra, Japdn y Estados Unidos, se han reélizado
estudios epidemioldgicos sobre el efecto del SOZ' En Estados
Unidos especificamente, se han realizado estudios en las dreas
del Lago Salado, Montafias Rocallosas (Montana e Idaho), Nueva
York y Chicago. BEste estudio comprendidé la incidencia de en-
fermedades del tacto respiratorio inferior, en una muestra de
nifios entre 1 y 12 afios de edad, incluyéndose a los padres en

el caso de los niflos de Nueva York y Chicago.
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?ara las zonas del Lago Salado y Montanas Rocallosas, se
encontrd que en el caso de nifios con més de tres afios de resi
dencia en zonas consideradas de alta contaminacidn, se presen
taba un incremento en incidencia de enfermedades brocopulmona
res, comparadas con los de la zona de baja contaminacidn; es-
te efecto no se presentaba en los nifios con menos de Fres

afios de residencia en dicha zona.

En el caso de zonas de alta contaminacidén, como Nueva
York y Chicago, con excepcidn de nifios de corta edad, toda la

muestra presentd valores de riesgo mayores de lo normal.

De igual forma, con objeto de encontrar una posible co-
rrelacién entre los fndices de mortalidad con la concentracidn
de SO2 en la zona metropolitana de Nueva York~Nueva Jersey,
se efectud un andlisis de los factores que influfan en la ta-
sa de mortalidad, tales como incidencia de influencia, ondas
extremas de calor, clima cdlido o frio, etc.; encontréndose
que la mortalidad era de 1.5% menor qhe la esperada en 232
dfias, si el nivel de contaminacidn de 802 era menor de 30 Mg/

3

m~ y 2% mayor gue la esperada en 260 dias, si la concentra-

cidén de 50, era mayor de 500 Mg/m3.

En el caso de México, es de interés el notar un estudio
realizado entre 1970 y 1973 por la Academia Nacional de Medi-

cina, para evaluar la magnitud de los efectos del SO, en una

2

muestra gue comprendfa nifios, ancianos y enfermos crdnicos.

Esta muestra se mantuvo en observacidn por un periodo de 16
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meses y comprendia habitantes de las dos zonas de mayor conta

minacidn por SO, y particulas en suspensibn, asi como las dos

2
zonas de mayor contaminacidén en la zona metropolitana de la

ciudad de México.

La muestra elegida compxendia 1,137 nifos, 748 ancianos
y 573 enfermos con insuficiencia respiratoria, es decir,
1,958 personas con un total de 514,186 dias/persona observa-

dos.

De esta investigacifn se concluyd que la zona con mayor
conéentracién conjunta de 502 y particulas, la incidencia dg‘
enfermedades respiratorias aumenta de dos a tres veces més que
las zonas de contaminacibén baja, sin que este auménto sea atri

buible a diferencia de edades, grado de hacinamiento, hébito

tabiquico o nivel socioeconémico.

Es importante el indicar queﬁ}a prgsencia de particulas
tiene un efecto sinergético en la accidn del didxido de azu-
fre, ya que, posiblemente actfien como catalizador y la oxida-
cidn del didxido a tridxido de azufre que, con la humedad pre
sente, forma el aerosol de &cido sulffirico altamente irritan-

te.
2.3.2 Efectos en los animales

Los efectos del didxido de azufre en los animales, ha si

do estudiado en laboratorio, sin embargo, los niveles de con-
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centracidn utilizados son altos en comparacién con los gue
aparecen normalmente en la contaminacidn atmosféricayf Asi,

se ha estudiado la respuesta de diversas especies de anima-
les; como cerdos de Guinea, ratones, saltamontes y cucara-
chas, a concentraciones de 802 de 10 a 1,000 ppm (aproximada-
mente 30 a 30,000 mg/m3); la cuantificacidn del efecto fue la
determinacidn de la concentracidén y el tiempo de exposicidn
gue provocaban la muerte del 50% de los especimenes, a con-
centraciones de menos de 25 ppm no se presentd mortalidad
después de 45 dias de exposicidén, a 130 ppm se requerian 154
horas para la muerte del 50% de los cerdos de Guinea, pero

se requerfan 847 horas a 150 ppm para un efecto similar en
los ratones. En cambio, a niveles mayores se invertia la re-
sistencia, asi, a 10,000 ppm el 50% de los ratones fallecib en
4 horas, mientras que los cerdos de Guinea requerfan 20 horas.
La susceptibilidad de los dos tipos de insectos fue similar a

la de los ratones. -

Otros experimentos han sido realizados con perros, cer-
dos, ratas, gatos y conejos, encontré@ndose en todos los casos
un incremento en la resistencia al flujo respiratorio; este
efecto era bloqueado por la administracidn de atropina o por

enfriamiento de los nervios vago-simp&tico-cervicales.

De todos los experimentos realizados con animales, se
puede concluir:

a) El SO, act@la como gas sofocante, irritante en el tac

2
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to respiratorio superior en concentraciones moderadas; en con
centraciones altas y exposiciones repetidas, puede afectar el

tacto digestivo.

b) A niveles menores de 20 ppm no se han reportado efec

tos crdnicos ni acumulativos, si la exposicidn es discontinua.

c¢) La susceptibilidad de las especies varfa grandemente.
De las especies estudiadas en laboratorio, las ratas parecen
ser las mds resistentes y los cerdos de Guinea los més suscep

tibles.

d) La exposicién repetida a altas concentraciones (100-
500 ppm), disminuye la resistencia a infecciones por diferen-
tes micro-organismos y reduce la cantidad de producir anti-

cuerpos.

e) Los animales jbvenes parecen ser mis susceptibles

que los viejos.

f) Los efectos del SO2 se incrementan por accidn de ae-

rosoles inhalados simulténeamente.

g) La absorcién del 802 se realiza en su gran mayorfa
en las mucosas nasales (95-98%), lo cual provee a los orga-
nismos de un sistema autoprotectivo del resto del sistema

respiratorio.
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2.3.3 Efectos en los vegetales.

Los efectos del didxido de azufre en la vegetacidn, han
sido estudiados por un largo periodo de tiempo y pueden produ

cir dos tipos de daho visible en las zonas: agudo o crdnico.

El dano agudo, asociado con altas concentraciones de 502,
en intervalos relativamente cortos, da como resultado inmedia
to, la formacidn de &reas opacas de apariencia mojada que,
subsecuentemente se secan y toman un color marfil, en ciertas
especies finalmente pasan a color café rojizo o café&, usual-

mente una linea definida separa la zona dafiada de la zona ve-

cina, aparentemente no dafiada.

El dafio crdnico es asociado en cambio, con concentracio-
nes subletales de SO2 por perfodos de varios dias o semanas y
su efecto consiste en el desarrollo de coloracidn amarilla
sintomidtica de clorosis, o sea en la destruccidn del mecanis-—
mo de la sintesis clorofflica acompafiado de un incremento en

la caida de las hojas.

En ambos casos, la respuesta de la vegetaciéﬂ es muy va-
riable, no sblo en especie, sino afin entre individuos de una
misma variedad de una especie y se ve afectada por la influen
cia de la temperatura, humedad relativa, intensidad luminosa,
humedad del suelo, fuente de nutrientes y edad de la planta o

del tejido expuesto.
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En el caso del daflo agudo, el mecanismo por el que se
presenta aparentemente implica la habilidad de las plantas pa
ra transformar el 502 absorbido, en HZSO4 y éste en sulfatos
que son depositados en las orillas de las hojas; cuando se
presenta un alto nivel de absorcidn, se acumulan sulfitos que
se transforman en ‘dcido sulfuroso que posteriormente ataca el
tejido celulax; Por otra parte, el dafo crénico resulta de
una gradual acumulacién de sulfatos en el tejido de la hoja,
no sdlo por absorcibén de 502 atmosférico, sino también por el

502 absorbido por las raices.

Los niveles de sensitividad que se han podido medir, in-
dican que el dafio no se presenta a concentracionesamenores de
30 ppm, en cambio el dafio crdnico se presenta a niveles entre
0.1y 0.3 ppm por periodos que cambian segfin la especie; nive

les del orden de 0.05 ppm no causan dafio en las plantas, afin

en las més sensitivas, en exposicibn indefinida.

De igual forma que en el caso de los dafios a la salud hu
mana y a los animales, la presencia de otros contaminantes,
como el ozono o los &xidos de nitrdgeno, incremente sinergéti

camente los dafios.
2.3.4 Efectos en los materiales.
Los efectos del didxido de azufre en los materiales,

aunque de menor importancia en el aspecto ecoldgico, son de

gran importancia por su impacto econfmico y abarcan fundamen



62

talmente danos en metales, en materiales de construccién, en

pinturas, en pieles, en papel y en colorantes.

El dafio a los metales ocurre fundamentalmente en forma
de corrosidn; esta corrosidn se produce generalmente por la
oxidacidn del didxido de azufre a tridxido, con la subsecuen-
te formacidn de &cido sulffirico, tanto en la superficie meté-
lica como en la propia atmdsfera y es incrementada por 1la pre
sencia de particulas en el aire, asi como por el aumento de

temperatura y humedad relativa.

Estudios realizados por varios investigadores han indica
do que los aceros de carbdn son los menos resistentes a esta
corrosidn, siguiendo, en orden de mayor resistencia, el zinc,

el cobre, el aluminio y los aceros inoxidables.

En el caso de los materiales de construccidn, el efecto
del 502 se presenta sobre todo en aguellos casos en que se
usa la piedra caliza ya que, en presencia de humedad, la ata-
ca formando sulfatos solubles; este mismo efecto se presenta

en el marmol, siendo de importancia en el caso de obras de ar
te,

Las pinturas se ven afectadas por el SO, en un aumento

2
del tiempo de secado, disminucidn del brillo y la aspiracién
de depbsitos de sulfato y amonio cuando se tiene amoniaco en

la atmbsfera.
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Los efectos del SO, en otros materiales son muy varia-

2
dos; disminuye la resistencia de la piel llegando a desinte-
grarla, decolora y vuelve quebradizo y fragil el papel, dis-

minuye la resistencia a la tensidn de las fibras artificiales

y decolora los tintes y colorantes.

Mencidn aparte merecen los llamados episodios criticos,
en los cuales la simultaneidad de condiciones meteoroldgicas
adversas y la emisidn de particulas y so, principalmente, pro

’

vocaron un incremento notorio de los danos producidos.



CAPITULO III: DESARROLLO

§;3'1 Descripcidn del problema

Como se menciond en el capitulo II, la contaminacidn es
un problema potencial, y debido a que es necesario tomar me-
didas inmediatas para su control, el gobierno mexicano, por
medio de la Subsecretaria de Mejoramiento del Ambiente ha
realizado diversos estudios con el fin de reglamentar la ca-
lidad del aire, y en lo que se refiere a la contaminacidn pro
veniente de fuentes que emiten SOx y neblinas de &cido sulfi-
rico, ha publicado un anteproyecto de reglamento de SOx (Apén
dice II) que tiene como fin controlar estas emisiones en las

~

fuentes existentes y prevenirlas en las futuras. |

.,

~d

Nuestro trabajo consiste en resolver el problema en el

que se encuentra una planta en operacidn productora de H_SO

2774
por el mé&todo de contacto, localizada en el Valle de México.
El problema anteriormente mencionado radica en que las emisio

nes de 502 que presenta dicha planta, estdn fuera de lo esti-
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pulado en el reglamento del anteproyecto del control de emisiones de
S0, (Tabla 3.1)

vikNuestro estudio tiene como fin determinar los cambios necesa -
rios a realizar para que las condiciones de la planta pasen a estar
dentro de los lineamientos que marca dicho anteproyecto; ademas 1lle-
varemos a cabo un andlisis de los principales factores econdmicos
para decidir si es conveniente realizar las modificaciones requeri -

das, o en su defecto, llegar al cierre de la planta.

Cabe hacer notar que el anteproyecto publicado por la Subsecre-
taria de Mejoramiento del Ambiente no es de caracter oficial, y que

S

en un futuro se editard una/ norma que reglamentard oficialmente la

i

calidad del aire; sin embargo, sabemos que no habrd gran diferencia
entre los puntos contenidos en ella, sobre todo entre los dos mds im-
portantes que son: nivel de emisiones y altura de la chimenea;:{ Ade -
mis, para los fines que este trabajo persigue consideramos satisfacto
rio tomar como base este anteproyecto.

3.2 Descripcidn de las alternativas propuestas

Notable es el progreso que se ha alcanzado en los dUltimos afios,

en métodos para purificar corrientes de SO A medida que las exigen-

9
cias de conservaciém ambiental y las especificaciones de los usuarios

se hacen mids rigidas, la depuracidn cobra mis importancia.



Tabla 3.1

Requerido en el ante-proyecto

Condiciones actuales en la planta

Observaciones

i.-

Emisiones de SO,: No deberd
de exceder el vilor especi-
ficado en la norma mexicana
de calidad del aire, que es
de 350 Mg/m3, promedio maxi
mg en 24 horas y de 80 Mg/
promedio méximo anual.

Emisidn méxima permisible -
de 502:

0.0167 gSOZ/seg
Kg S/hr

Altura efectiva de la chime
nea. Serd dos veces la altu
ra del edificio m&s alto en
un radio de 50 metros, o en
su defecto se calculari de

acuerdo al anexo II, cual--
quiera gue sea mayor.

Registro continuo de emisio
nes de 805, asi como una in
terconexidén de paro al rebg

sar las emisiones m&ximas —
permisibles.

407 Mg/m3 promedio méximo en 24 horas

0.04268 gSOz/seg
Kg S/hr

La chimenea tiene una altura de 28.0 me~-
tros (Altura sobre el nivel del piso).

No se tiene

Es necesario disminuir-
las.

Es necesario disminuir-
las.

Es de esperarse gue la

altura requerida serd -
calculada por medio del
anexo V., ya que el edi
ficio mis alto en un ra
dio de 50 metros es de

6.0 metros de altura.

Se requerirén $300,000.00

para la compra e insta-
lacién del registrador

de emisiones de SOj3. Es
ta inversién no serd re
cuperable, ya que no se
obtendr& beneficio algu
no; ademés, la interco~
nexidn de paro resulta

inaceptable, ya que se

podria dar el caso de -
que la planta se pare -
por la descalibracidn -
del instrumento. Este -~
tipo de paro podria pro
longarse debido a los =



Requerido en el ante-proyecto

Condiciones actuales en la planta

Observaciones

5.~

Planta generadora de ener-

gia eléctrica.

Emisiones méximas permisi-
bles.

a) 4.4 Kg HZSO4/Ton prod.

b) 1.9 Kg SO3/Ton &cido --
producido

a)

b)

No se tiene

0.2 Kg H,80,/Ton &cido producido

0.15 Kg SO3/Ton &cido producido

trémites burocriticos ~
que tienen que realizar
Se para nuevo arranque.

Se requeriria de una in
versidn de $2,500,000.00.
Con esto se evitarfan -
los paros de produccién
por fallas de energia -
eléctrica.

'Los valores se midieron

en la planta.
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.

i Los métodos mds efectivos para minimizar la emisidn de
$0, de las plantas de &cido sulffirico incluyen el uso de uno o
varios sistemas de doble absorcidén/doble contacto, eliminado-

res de niebla de alta eficiencia, torres de lavado, y medios

absorbentes de 802 para los gases de chimenea.

Dentro de los procesos gue se han'desarrollado para la
disminucibén de las emisiones de 502 provenientes de las plan-
tas de dcido sulftirico, se analizar&n aquellos que tienen in-
terés desde el punto de vista industrial, poxr el hecho de in-
crementar la produccidn o por obtener un subproducto econdmica

mente atractivo.
3.2.1 Doble absorcidn

Este proceso ha sido desarrollado sobre la base de acondi
cionar el gas de chimenea de una planta existente. Este gas
es posferiormente tratado para proveer una suficiente conver-
sidn adicional para reducir la emisidn de 502 en un contenido
menor de 500 ppm. Estas unidades pudieran ser localizadas cer
ca, pero no necesariamente junto a las plantas existentes. E1
tiempo de paro requerido para una planta existente es normal-
mente de dos dfas, para hacer las conexiones requeridas en la
chimenea y en el sistema de 4cido. Las alternativas que se
presentan para el acondicionamiento del gas de chimenea con el
objeto de procesarlo por el sistema de doble absorcidn son des

-
critas a continuacibn:
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3.2.1.1 Doble absorcidn (Combustible)

El gas de chimenea de la planta es conducido a un sopla-
dor, el cual suministrard la presidn necesaria al gas, para pa
sar a través del equipo adicional. EL gas es calentado preli-
minarmente a una temperatura de 660 °F es llevado a cabo por
medio de un quemador de combustible. EI1 gas pasa posteriormen
te a través de un convertidor de una sola etapa, después del
cual es enfriado al pasar por el precalentador del gas de en-
trada. El SO3 es absorbido del gas en el absorbedor y el gas
es venteado a la atmdsfera a través de un eliminador de niebla,
el cual atrapa la niebla de &cido. Un calentador de aire es
incluido en el sistema de gquemado de combustible, para minimi-

zar el consumo de combustible. En la fig. 3.1 se muestra el

diagrama del procesoc de doble absorcidn (combustible).

| 3.2.1.2 Doble absorcidn (By-pass caliente)

i
S

Para el proceso de by-pass caliente el calor adicionél es
suministrado por la extraccidn de un flujo pequefio de 502 ca-
liente, proveniente del quemador de azufre en la planta existen
te. Este esquema puede, por supuesto, sblamente ser usado por
una planta con quemado de azufre. Afn cuando este flujo de 302
caliente es sblamente una pequeia parte del flujo del gas prin
cipal, esto incrementa el SO2 del gas de chimenea que es redu-
cido abajo de 250 ppm/v antes de ser descargado a la atmdsfera.
La solucidn resultante es térmicamente regenerada para recupe-

rar una porcidn de SO la cual es recirculada a la torre de

2’
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secado de la planta de &dcido sulffirico. La suspensidn resul-
tante, rica en sulfito de sodio, es redisuelta por el conden-
sado del condensador y posteriormente regresada al absorbedor.
Una porcidn del sulfito de sodio se oxida a sulfato y es elimi
nada como una corriente de purga, junto con una pequefia canti-
dad de trisulfato de sodio, el cual se forma en el proceso. El

i

diagrama del proceso antes mencionado, es el de la fig. 3.2.
~d
3.2.1.3 Doble absorcidn (Absorcién en amoniaco)

En este proceso los gases de chimenea de la planta de &ci
do sulffirico son lavados por una solucidn circulante de sulfi-
to-bisulfito de amonio. E1l gas de chimenea, el cual ha sido
reducido abajo de 250 ppm/v de SOZ’ es descargado a la atmbsfe
ra a través de un colector de particulas de alta eficiencia,
eliminado las particulas extremadamente delgadas de sulfito-
bisulfito de amonio, que se forman en este proceso. El amonia

co es adicionado a las soluciones circulantes en el absorbedor.

La solucibn de sulfito-bisulfito de amonio del fondo del
agotador es recirculada, adicionédndole HZSO4. La solucién de
sulfato de amonio resultante es agotada con aire, para eliminar
el 502 disuelto. El 502
to, se regresa a la torre de secado de la planta de H2504. La

emitido junto con el aire de agotamien

solucidn de sulfato de amonio resultante, de una concentracidn
aproximada de 40% puede usarse en un proceso de fosfato didmo-

nico o procesada en una operacidn separada de cristalizacidn.
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En la fig. 3.3 estd el diagrama de este proceso de desul-

furizacidn.

3.2.2 Descripcidn del proceso de Doble Catélisis/Doble

Absorcidn

La figura 3.4 nos muestra el diagrama de proceso simplifi

cado, en el cual se nos indica que el SO, entra en el punto

2
(A) y pasa a través de dos cambiadores de calor (1 y 2) antes
de pasar a la primera cama del convertidor (3). El gas, des-
. pués de pasar a través de la primera cama, sale del converti-
dor (3), dividiéndose el flujo de gases en dos corrientes que
se interconectan a los cambiadores de calor (2 y 2a). El gas

enfriado es posteriormente unido y regresado .a las camas cata-

liticas del convertidor (4).

Hay que hacer notar que la temperatura de los gases a la
salida del convertidor (3) es muy elevada, permitiendo utili-
zar aproximadamente la mitad de su conténido energéfico en el
precalentamiento de los gases que entran a los cambiadores de
calor (2 y 2a). Dos o més camas pueden ser utilizadas en el
convertidor (4) para oxidar el SO2 a 803 a condiciones Optimas.
La eficiencia méxima tedrica de conversidn es obtenida a con-
diciones relativamente bajas de temperatura; de la misma forma,
la temperatura de deséarga del convertidor (4) es mantenida a
440 °¢. El gas que sale del convertidor (4), va hacia la pri-
mera torre de absorcidn (6), después de haber sido enfriado en

el cambiador de calor (1). EIl cambiador de calor (1) es tam-~

bién usado para precalentar el gas que fluye a la primera cama
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del convertidor. E1l gas residual que sale de la primera to-
rre de absorcidn (6), es conducido a través de un eliminador
de niebla colocado en la parte alta de la torre y posterior-
mente a través del cambiador de calor (5) y del cambiador de
calor (2a) es calentado antes de entrar al convertidor. E1
gas que sale del convertidor (8) es enfriado en el cambiador
de calor (5) antes de pasar a través de la torre de absorcidén
final (10) y posteriormente se envfa a la atmésfera via elimi
nador de niebla (11) colocado en lo alto de la 2a. torre.
Después, los gases de retorno de la primera torre de absorcidn
(6) son precalentados en dos cambiadores de calor (5 y 2a), la
temperatura de entrada en la Gltima cama catalitica del conver
tidor (8) puede ser igual, mayor o menor que la temperatura de

Salida del convertidor (4).

En este proceso de DCDA la temperatura del gas que entra
a la cama catalftica final no depende completamente de la tem-
peratura del gas de salida del convertidor (4). Por lo que,
los mayores problemas en la temperatura de operacibn en la ca-
ma catalitica final se reducen considerablemente. También du-
rante los arranques, las fuentes independientes de calor, pro-
venientes del cambiador (2a), permite el precalentamiento de
la cama catalitica final para arranque, asi como para la segun

da cama catalfitica.

Otra caracteristica de este proceso sobre otros procesos
de doble contacto, es que el gas que regresa al convertidor de

la primera torre de absorcidn, es precalentado en cambiadores
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de calor a niveles de temperatura muy altos; por lo tanto, re-

duce tamafios y costos de transmisidn de calor.

Este proceso tiene una eficiencia de conversidn de 99.9%,
Yy niveles de emisidn de 802 del orden de 100 ppm/v. Una de
las principales ventajas del proceso (DCDA) es que en las plan
tas con procesos de simple contacto/simple absorcién, pueden
ser facilmente modificadas por la adicidén de cambiadores de ca
lor, una nueva torre de absorcidn final. La adicidén de los
nuevos equipos, en muchos casos, aumenta la capacidad de pro-
duccidn de la planta en aproximadamente 25 a 30%, debido al me

jor aprovechamiento del gas gue alimenta la planta.
3.2.3 Proceso Marino

Este proceso es completamente simple. La principal inno-
vacidn que posee este procesé es el llevar a cabo la reaccidn
directa entre el SO2 y el flujo de amoniaco vaporizado, produ-
ciendo sulfito de amonio, el cual es posteriormente oxidado a

sulfato de amonio.

El 802 y el amoniaco que no reaccionan en el reactor y que
salen por la parte superior, son recuperados en una columna la

vadora y recirculados al reactor.

Los cristales de sulfito de amonio son continuamente remo
vidos del reactor y alimentados a una centrifuga, la cual los

separa del licor madre, recirculando este licor al cristaliza-

dor.



Recirculacifn . (aguas madres)

Espesador

gases

Cambustible

Proceso Marino
Fig. 3.5




79

Los cristales de sulfito de amonio limpios y secos son
pasados a un reactor de techo fluidizado, donde son oxidados a
sulfato de amonio. La conversidn total en este proceso es del

orden de 98.5 a 99%.

Una de las principales ventajas de este nuevo proceso es
la neutralizacidn directa de la reaccibn, seguida por una rapi

da oxidacidn.

El proceso marino no requiere oxidacidn en el estado ga-
Se0s0, no requiere catalizador y las necesidades de equipo son
minimas. Es importante hacer notar que en el proceso marino
pueden cambiar las concentraciones de SO2 sin variar sensible-

mente las condiciones de operacidn.

El diagrama de proceso simplifiga

), del proceso marino se
%\\xﬁ-! Lf:ﬁ;

muestra en la fig. 3.5.

3.2.4 Proceso Calsox {*‘1346<

El Calsox es un proceso desarrollado por Monsanto Enviro-
Chem Systems Inc., que convierte los contaminantes en una mez-
cla de sulfito de calcio y ceniza fina que se puede aprovechar

para rellenar terrenos.

La clave del éxito del proceso Calsox es un liguido orgéi-
nico desarrollado por la Monsanto, apto para absorber los Oxi-

dos de azufre de los gases de chimenea.
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Para recuperar el material absorbido se usa cal, reactivo
que con los 6xidos de azufre produce sulfito y sulfato de cal-

cio.

Esos dos productos quimicos, insolubles, se filtran y se
descartan. El absorbente se regenera y se recircula. El sis-
tema Calsox puede reducir el nivel de emisidn de 502 a 50 ppm,

si la corriente del gas es enfriada a 130 °F o menos.

El proceso Calsox se muestra en forma esquemitica en la
siguiente figura: El gas de la chimenea entra a 300 °F. El de
puradér de gas usa un absorbente regenerado para quitar cual-
quier particula y para enfriar el gas de la chimenea en forma
adiabdtica a la temperatura de saturacién. La cantidad de agua
usada para lavar los subproductos gue se obtienen a la salida
del filtro, no debe ser mayor a el agua evaporada en el enfria
miento adiab&tico de el gas de chimenea. El gas de la chime-
nea debe de enfriarse hasta 130 °F en el depurador de gas.
Cualquier cantidad de SO3 en el gas de la chimenea debe de ser
removida en este punto y desechada del sistema como CaSO4. Es-

to efrita un pH bajo y problemas de corrosidn.

El gas de la chimenea entra a la torre de absorcibn, don-
de se pone en contacto con una solucidn acuosa circulante de
absorbente con un pH=7.0. Como la solucibn quita el 50, del
gas de la chimenea, el pH disminuye. La solucidn se considera
gastada y es retirada para usarse dentro de el depurador de ga

ses y de ahi se manda al proceso de regeneracibn.



82

La regeneracidn se lleva a cabo en dos pasos. El primer
paso incrementa el pH a 9.5 en el tanque de recirculacidn, por
la adicidn de absorbente regenerado limpio que viene de el se-
gundo paso de regeneracién. Algo de sulfito de calcio precipi

ta en este punto.

Se retorna el absorbente a la torre de absorcidn, tanto
cOomo sea necesario para mantener el control de pH. El absor-
bente que gueda y los residuos son enviados al reactor. EIl se
gundo paso de regeneracidn, quita el azufre que quedaba. Esto
se hace por la adicidn de suficiente cantidad de cal en el re-
actor para llevar el pH entre 10.9 a 11.3. Se adiciona un po-
lielectrolito para flocular los sdlidos y mejorar el asenta-
miento de particulas. Los productos de esta reaccidén son qui-
tados en forma de CaSO3 y CaSO4, acompafiados con ceniza ligera.
El absorbente regenerado limpio se envia en la cantidad necesa
ria al tanque de recirculacién para el control del pH. Los re
siduos (lodos) que contienen un 20% de s8lidos son enviados a
un filtro para favorecer el lavado y minimizar las pérdidas del
absorbente. El1 filtrado y el agua de lavado son re-mandados a

el tanque de recirculacidn.

El gas limpio es recalentado después de salir de la torre
de absorcidn para evitar o minimizar los problemas de la pluma
de vapor. Se sugiere gue se caliente a 225 °F con gas natural
o con combustoleo. Los requerimientos de energia para este in:
cremento de calor son de 130 M BTU/hr por cada 1000 SCFM. EL

control del pH es la clave para una absorcidn efectiva. La si
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guiente figura muestra el efecto del pH de un ligquido depura-

dor para guitar el 502 de los gases de chimenea.

El absorbente es totalmente regenerado y vuelto a usarse.
La cal usada es esencialmente la cantidad estequiométrica re-

querida para reaccionar con el SO, absorbidos.

2

3.2.5 Lavador de gases

Un nfimero de sistemas de scrubbers de 802 son normalmente

usados para controlar las emisiones de SO Estos consisten

2°
de un sistema de templado, para enfriar y humidificar el gas
final de la torre de absorcidn, seguido por un scrubber hfimedo
en el cual algunas clases de soluciones alcalinas son circula-
das para remover el SOZ‘

El control del vaho puede ser importante antes o después
de estos scrubbers. El1 vaho o niebla del &cido es llevado a
la columna desde el final de la torre de absorcidn, resultando
un incremento en el costo de el material del scrubber y, si

las particulas son submicrfnicas, y se llevan a través del sis

tema de scrubber se crea un problema de polucidn del aire.

Una formacién adicional de vaho pueden ocurrir dentro de
los propios scrubbers. El vaho formado nicamente asociado
con cualquier scrubber hiimedo puede ser usualmente controlado
con un mecanismo de alta velocidad como mish-pads. De cual-~

quier manera, el uso de un agente voldtil lavador tal como un
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un sistema de amoniaco puede dar como resultado un pulveriza-

do (spray) submicrdnico.

Esta formacidn del aerosol resulta de la reaccidn del amo

niaco y del SO2 en la fase vapor.

Aungue es posible minimizar la formacidn del aerosol con
un control cuidadoso de un sistema de scrubber, la mayoria de
los sistemas de scrubber con amoniaco requieren de un buen con
trol del vaho como un paso final. Porque de los pequeiios tama

Nlos de estas particulas, un eliminador de vaho de baja veloci-

dad se ha usado generalmente.

Mientras el diseflo y operacién del scrubber dependan de al
go, representa una carga tipica y una distribucidn
de tamafio de particulas para la emisidn de un scrubber de amo-
niaco. Dentro del disefio de los eliminadores de vaho para es-
te servicio, debe recordarse que las cargas actuales del liqui
do son considerablemente mayores que las cargas de los sblidos
secos; El material actual que se colecta es tiIpicamente una
solucidn acuosa de estos s6lidos. Dentro de estas cargas de
liguidos puede haber rangos arriba de 8.825 miligramos/m3. En
algunas circunstancias donde es insuficiente el liquido rema-
nente, se deben adicibnar sprays de irrigacién al sistema eli-
minador de vahos para asegurarse de que cualquier material s6-

lido recolectado se disuelva y se lave dentro de la unidad.

El material normal de construccidn para este servicio es
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el vidrio reforzado de poliester. Inicialmente algunos elimi-
nadores de vaho disefiados para este servicio fueron fabricados
de acero inoxidable 316. Mientras este material parece ideal
para este servicio, problemas inesperados de corrosidn se en-—

contraron en algunas instalaciones.

Recientemente se encontrd que los problemas se deben a pe
queilias cantidades de cloruros presentes en el sistema.

' 3.2.6 El Proyecto Cat-Ox

Ay

La oxidacidn catalitica, método desarrollado por Monsanto

Enviro-Chem Systems Inc., para remover 802 de gases de chime-
nea, ha pasado de la planta piloto, y la primera instalacidn
comercial fue programada para ponerse en operacifn en junio de
1972. E1 proyecto estd financiado conjuntamente por la Ofici-
na de Programas de Aire de la EPA Federal y la Illinois Power
Company. Este articulo describe por qué la Illinois Power Com
pany eligid el Cat-Ox como el mejor método para controlar las
emisiones de §0, vy también describe el sistema de operacidn de

el proyecto Cat-Ox.

En la actualidad no se dispone de un método comprobado
para remover el 802 de los gasés de la chimenea aungque varias
instalaciones del tipo scrubber han sido instaladas por utili-
dad y el sistema Cat-0x descrito aqui, estd siendo instalado
en una demostracién de la Illinois Power Company. Es'general—

mente aceptado gque un sistema de demostracidn no puede ser ca-
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lificado como un sistema probado hasta gue é&ste ha sido ope-
rado a 100 Mw o en una estacidn de potencia mayor, sin ningu
na dificultad. Esto es una posibilidad, por lo que, el sis-
tema Cat-0Ox que ahora estd siendo instalado en una demostra-
cidn puede tener éxito y puede ser instalado para uso gene~

ral.

El sistema Cat~Ox estd siendo instalado por Monsanto En-
viro—-Chem Systems Inc. en la estacidn Nood River de la Illi-
nois Power Company. La unidad tiene una capacidad nominal
de 100 Mw. La unidad guemard aproximadamente 27500 tons.de
carbdn por_aﬁo lo cual tiene un contenido de azufre de 3.1%.
Basé&ndose en esto, el sistema Cat-Ox producirid alrededor de

19000 ton/afio de equivalente a Ac. Sulf. al 100%.

Hay dos tipos de sistemas Cat-Ox, que son similares en
su operacién. La diferencia esencial, es el ciclo de calen-
tamiento. El sistema Cat-Ox que recibe el gas a 850°F es el
sistema integrado; y el sistema Cat-Ox re-heat recibe el gas

a 310°F.

3.2.6.1. El1 Proceso Cat-Ox-Re-heat.

La operacidn de el sistema Cat-Ox consiste basicamente

de las seis fases siguientes:

1.- Coleccidn de cenizas

2 a SO3

3.- Calor recuperado

2.~ Conversién de SO
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4.~ Traslado de Ac. Sulf.
5.- Eliminacidén de la niebla del &cido

6.~ Almacenamiento del &cido

Estos pasos bdsicos se muestran diagram@ticamente en la

figura3® y se describen a continuacidn:
l.- Coleccidn de cenizas

La existencia de un colector mecénico que quedard en Ser-
vicio en la Unidad 4 para quitar la mayoria de las cenizas que
estdn volando de los gases de la chimenea. Un nuevo precipi-
tador electrostdtico con una eficiencia de disefio de 99.6% ha
sido instalado para trabajar en serie con el colector mec@nico
para quitar esencialmente todas las particulas materiales de
los gases de la chimenea. Saliendo del precipitador electros-
t&tico, el gas de la chimenea ya limpio, se calienta y pasa
dentro del convertidor del sistema Cat-Ox o, durante el arran-
que o0 en una operacidn no usual, puede ser by paseado directa-
mente a la chimenea. Las cenizas colectadas por los precipita

dores se transportan neumdticamente a el aire de cenizas.

En el iﬁtegrado el gas debe de entrar al colector de ceni
zas a una temperatura de 950°F para que al salir de él, tenga
la temperatura necesaria, para poder llevar a cabo la reac-

cibn en el convertidor catalitico.

La temperatura del gas disminuye aproximadamente 50°F al
pasar a través del colector de cenizas. Esta caida de tempe--

ratura es causada por pérdidas de calor del sistema y por la
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introduccidn de aire atmosférico para purgar el aistante del

precipitador electostidtico.

Se encuentran algunos problemas de operacidn con el pre-
cipitador electostdtico durante el calentamiento. Estosrpro—
blemas de baja eficiencia en la recoleccidn, son resultado del
disparador eléctrico de las unidades. Este problema no es una
sorpresa, debido a la variacidn de la resistividad del gas.

Lo anterior no se considera como un problema mayor.

3.2.6.2. Conversidn de SO2 a SO3

La temperatura del gas de la chimenea saliendo del preci-
pitador electrostdtico es 310°F y debe de ser calentado hasta

850°F para permitir una conversidén del 90% de SO, a SO Esto

2 3.
se hace por dos recalentadores-quemadores usando gas o combus-

tible del nfm. 2 y por recuperacidn del calor sensible del gas

tratado de la chimenea.

Estos recalentadores—quemadores son disefiados para mante-~
ner la temperatura de conversién a 850°F, sin tener en cuenta

la carga calentada.

Entonces el gas recalentado entra al convertidor donde el

(R)

catalizador Cat-Ox A (Catalizador de V,0_.) reacciona con el

275

502 para formar SO3. El convertidor esti :disefiado para que 1la

cama del catalizador pueda ser vaciada a un sistema transporta

dor, para llevarse a un proceso de limpieza, despuds del cual
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el catalizador limpio es transportado de regreso al converti-.
dor. Cerca del 2.5% de la masa del catalizador se pierde du-
rante cada proceso de limpieza. Se necesitan alrededor de 48

hrs. para cada limpieza del catalizador.

Las cenizas son el principal enemigo de una buena opera-
cién de conversidn. Cuando el convertidor inicia su operacidn,
tiene una caida de presidn de 1"W.C., después de un periodo de
operacidn de dos meses, tiene una caida de presidn de 3"W.C.
Durante este tiempo no se afecta la eficiencia de conversidn;
pero después es necesario que se haga una limpieza del catali-

zador.

El catalizador no debe de ser removido de las camas del

convertidor a temperaturas de conversidn. Las cenizas y los
pedacitos gquebrados del catalizador son removidos por medio

de una cribadora.

3.2.6.3. Calor recuperado.

El gas de la chimenea tratado, ahora contiene SO3, pasa a
un intercambiador de calor del tipo Lj'ungstrom donde se en-
fria cerca de los 400°F, el calor sensible es recuperado para

calentar el gas de la chimenea sin tratar, gue va entrando.

Como resultado del calor recuperado en este intercambia-
dor, la necesidad total del combustible usado es para adicionar
150°F de calor sensible en el proceso Cat-0x. La temperatura

del gas se mantiene arriba del punto de rocio. La pérdida



90

normal en #n intercambiador para regenerar calor, de este ti-
po, deja que cerca del 5% de el combustible se by pass a la u

nidad, por eso se reduce la eficiencia total de S0, guitado a

2
aproximadamente el 85%.

En el Integrado el gas que ahora es relativamente rico
en SO3, es enfriado arriba del punto de rocio en un sistema
de dos pasos. E1l primer paso es un economizador de alto ni-
vel, el cual es usado para calentar agua de alimentacidn. El1
segundo paso es un precalentador de aire Ljungstrom, en el
cual el aire atmosférico es calentado para favorecer la reduc
cién de la temperatura de el gas.

~

7 3.2.6.4 Traslado del &cido sulftrico
L
El gas de la chimenea es enfriado en una torre de absor-
cidn de cama~empacada en conjunto con un intercambiador de ca

lor externo. Durante el enfriamiento, el H2O y el SO, se com

3
binan para formar &cido sulftirico, el cual despuds es conden-
sado. La torre lleva una corriente frfa de &cido sulffirico

gque se pone en contacto directo con el gas de la chimenea. El1
gas de salida sale de la seccibn empacada mi&s o menos a 250°F,
por lo que el 4cido caliente se estd removiendo constantemen-

te de el fondo de la torre y enfridndose en un intercambiador

externo.



3.2.6.5 Eliminacidn del vaho del &cido

Una gran cantidad de particulas de &cido sulffirico se
transforman en niebla cuando el gas se estd enfriando en la

torre de absorcidn.

Estas particulas de vaho en el gas de la chimenea son re
movidas por algunas gotitas del &cido gue circula de la torre
al sistema eliminador de vaho marca BRINK. La seccidn empaca
da de la torre de absorcidn y el eliminador estén contenidos
dentro de un recipiente. E1l gas de la chimenea sale del eli-~
minador para entrar al tiro de la chimenea conteniendo aproxi
madamente 25 ppm de SO3, lo cual es una cantidad menor que la

gue normalmente se emite del proceso de combustidn.

El gas, una vez que ha paSado a través del eliminador de
niebla Brink (RZ contiene 1.0 miligramos de H2504/SCF 100%.
Esto significa que el gas de la chimenea contiene menos de 10
ppm de H2504 100% como niebla. La presidn de vapor del &cido
sulflirico a 225°F contribuye con otros 11 ppm de H2SO4 100%,
por lo que se tiene un total de aproximadamente 200 ppm en la

salida de gas de la chimenea.



TABLA 3.2

La Tabla siguiente nos muestra la caida de presién en un sis-

tema Cat-Ox Integrado.

EQUIPO LIMPIO SUCIO
Precipitador 3.5" W.C. 3.5" W.C.
Convertidor 0.5 3.0 7
Economizador de alto nivel 4.0 4.0
Precalentador de aire 5.0 5.0
Torre de absorcidn 5.0 5.0
Eliminador de niebla Brink(R) 13.0 18.0
Pérdidas en los ductos 3.0 3.0
Control 7.5 0.0
Pérdidas totales en el sistema 41.5" W.C. 41.5" W.C.




TABLA 3.3

Factores aproximados a considerar en las Unidades Cat-0x

Requerimientos para 1000 SCFM
de Gas

Sistema Cat-0x - Area (ftz)

Almacenamiento de Acido (60 dias)
- Area (ft2)

Caida de presién - pulgadas de agua
Requerimientos de potencia - KVA

Combustible de recalentamiento
- M BTV/hr

Agua de enfriamiento (20°) -- GPM
Produccidn de Acido (Ac. Sulfirico

Base 100%, asumiendo 2500 ppm en
el gas) TPD

Integrado Recalentado

60 45
50 50
42 50
18 16
-- 0.2
12 30
0.3 0.3

Mantenimiento

Vida de la planta

3-5% de el capital/afio,
dependiendo del tamafio
de .1a ‘planta

30 afios
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3.3 Estudio técnico-econdmico de las alternativas

A continuacidn se presenta el estudio técnico-econdmico
de las alternativas seleccionadas. La seleccidn de dichas al
ternativas se hizo en base a la sencillez que &stas presentan
en coméaracién de las demds, ya gue todas ellas nos permiten
estar dentro de los limites marcados por el anteproyecto (a
excepcidn del lavador de gases), y sin embargo las no conside
radas representan mayor complejidad y, en algunos casos, sub-
productos que implican un mayor problema por su manejo e in-

troduccidn en el mercado.

El estudio té&cnico-econdmico consiste en realizar el ba-
lance de materia y energfa, el cual nos permitird determinar
las variables necesarias para evaluar el tamafio de los equi-
POs y por ende sus costos. Una vez obtenidos dichos costos
se aplicard el criterio de la tabla 3.4 para evaluar el monto

total de la inversibn de cada alternativa.



Variacidn tipica en

TABLA 3.4

las existentes

del capital de inversidn
para nuevas plantas o facilidades a

COMPONENTE KANGO % MEDIA
Costos directos
Costo del equipo 20-40 32.5
Instalacidn de equipo 7.347.0 12.5
Instrumentacidn y con- 2.5<7.0 4.3
trol (instalado)
Instalacidn eléctrica 2.9-9.0 5.8
Acondicionamiento del 1.5-5.0 3.2
terreno
Sexrvicios auxiliares 8.1-35.0 18.3
Tuberia 3.5-15.0 9.3
Costos indirectos
Ingenierfia y supervisidn 4.0-21.0 13.0
Gasto de construccidn 4.8-22.0 14.5
Honorarios de contratis- 1.5-5.0 3.0
tas
Contingencias 6.0~-18.0 15.0
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3.3.1 Doble absorcidn (combustible)

65.33 Kg/hr 802
9526.31 Kg/hr Aire
0.406 Kg/hr SO3 Sopladoxr

Soplador

1

Z =0.05 1b

H3

V=K AP

il

910 (cte. del tubo pitot)

0.23 1b/ft>

2034 €82 /min

I

V A

0.785 A2

2

It

0.785 (1.64 £t)2 = 1.29 £t

(2034 ft/min) (1.29) £t° = 2618ft>/min

o 0 o O << % =
]

1540 m3/hr

]

Intercambiadores de calor

ler. Intercambiador

= 415°F

| ZUr— 560°F

320°F @
Q = W CP AT
U. = 25 BTU/hr°FEft>
D (560-415)- (320-170) 170°F "j
LMTD = st = 147.5°F . .
150
TP = (0.25)(9.99315)+(0.162) (0.00681)+(0.178) (0.00004)
CP = 0.249 BTU/1b°F
Q = (21102.5 1b/hr) (415-170) °F(0.249 BTU/1b°F)



99 800°F
Q = 1287358 BTU/hr 1

- 1287358 BTU/hr - 3491 £12 | 660°F
T (147.5°F) (25 BTU/hr°F ft< .
2° Intercambiador
UD = 25 BTU/hr °F £e2 415°F
LMrp = (800-600)-(560-413) _ 1,5 5 op
In 140 560 °F
145
CP = (0.26)(0.99315)+(0.178) (0.00681)~(0.20) (0.00004)
CP = 0.259 BIU/1b°F
0 = (21102.516 1lb/hr) (660-415)°F(0.259 BTU/1b°F)
Q = 1,339059.1 BTU/hr
A = 1339059.1 BTU/hr - 375.9 f£2

(142.5°F)(25 BTU/1b°F f£t4)

1150°Fl Calentador

».-790°F

LBOO“F
UD = 30 BTU/hr°F ft>
LMTD = (115o-zgo§§ésoo—660) = 232.9°F
140
CP = 0.259 BTU/1b°F
Q = (21102.516/hr) (790-660) °F(0.259 BTU/1b°F)
Q = 710521.2 BTU/hr
a = 710521.2 BTU/hr 1017 £t2

T (30 BTU/hr°F ft4) (232.9°F)
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Gasto de aire

o
c 975°F  _ 4.27 BTU/1b°F
paire

710521.2 BTU/hr

W = 10.27 BTU/1b°F) (1150-800) °F

= 7518.7 1lb/hr

Calentador de aire
Q = (7518.7 1b/hr) (470-77) °F(0.25 BTU/1b°F)
Q = 738712.3 BTU/hr

(800-470) - (415-77)

= = OF
LMTD = LR = 334 °F
338
UD = 25 BTU/hr°F ft°
_ 738712.3 BTU/hr ~ 2
A T 5T ,) (330°F 88.5 ft
hr°Fft

Soplador de aire

77°C
29 11.3_ 492 1b

= X X = 0.0484 =
A re 359714.77630.6 ft3

Gasto en volumen de aire

7518.7 1lb/hr
0.0484 1b/ft3

= 155345 £t3/hr = 2589 £t3/min

Horno
% = 0.173 (é%g% 4. (%%%04 = 2941.4 BTU 5
hr ft
A = 8ft x 12 ft = 96 ft2
Q = 2941.4 x 96 = 282374.4 BTU/hr

QT 1611680.5 BTU/hr
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Convertidor
90% Conversidn 58.8 Kg 50,
Entran 65.33 Kg/hr de 502 Salen 6.53 Kg/hr de 502
9526.31 Kg/hr de aire 9511.61 Kg/hr de aire
0.406 Kg/hr de SO3 73.91 Kg/hr de SO3
Emisi6n de S0, = 0.00194 9 S0p/seg
Kg S/hr

Torre de absorcién

— 6.53 Kg/hr
9526.31 Kg/hr

98%
HZSO4 [

950.7 Kg/hr

Se producen 90.54 Kg/hr de

1041.2 Kg/hx de

B 4
6.53 Kg/hr SO2
9526.31 Kg/hr Aire
73.91 Kg/hr SO3
C.W.
Q = (2091.5 1b/hr) (0. 36 BTU/1b°F) (221-159.8) =
UD = 75 BTU/hr°F ft2
mpe  £221-115)-(159.8-77) _
LMTD= Tn = 106 = 93.9°F
82,8
A = 46080 BTU/hr 6.6 ft2

(75 BTU/hr £t2(93.9°F ~

Aire

H,80, al 98%°

46080 BTU/hr
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Cédlculo del didmetro de la torre de absorcidn

D = 16.28 (_ﬂ_)O.S PL 0.25
OL (P_)
G
D = Diémetro de la torre FT
W = Flujo (Lb/hr)
L = vVelocidad de flujo superficial (Lb/HR FT?)
PL = Densidad del liquido
PG = Densidad del gas
FT2
Ay = Superficie especifica de empaque —3
FT
E = % de vacios

ML = viscosidad liquido

O = Caracteristicas del empague y liguido definido en
la siguiente ecuacidn 2 0.2
1 o0 = 32.5496~4.1298 l. Liﬁﬁif&———~—
©910 = . . °910f ;27 3
L
Datos
W = 21102.5 1b/hzx
L = 300.00 1b/hr £t2
P, = 112.78 1b/ft>
3
PG = 0.039 1b/ft
_ o D/= 3
Ay = 58 f&/ft
E = 73%
M = 6

I CP
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L’ay/y 0.2 | 0.5
L

1

LoglO o] 32.5496-4.1288 log10

—2 3

P E
(300) 2 (58P 2
10| @12.79% (0.73)3

0.5

= 32.5496-4.1288 log

O = 35547.132

0.25

0.5 :
_ [21102.5 . 112.79 _
b= 16.28 |_35547.132(300):| = 0.039 >-4 ft

.. D=6 ft
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COSTO DEL EQUIPO
Equipo Variables Costo
1.- Soplador Q = 2618£Oft3/min S 67400.00
2.- ler. intercambiador A = 349.1 ft2 lqgl3l.00
3.- 20. intercambiador A= 375.9 f£t° 178486.00
4.- Calentador A = 101.7 ft2 594495. 00
5.~ Calentador aire A = 88.5 ft2 5?529.00
6.- Soplador (aire) Q = 2589 ft3/min 67400.00
7.- Horno Q = 1611680.5 BTU/hr 1}172}080.00
8.- Convertidor Por cotizacidn 6354ﬂ000.00
e -
9.- Torre absorcidn D=6 ft; h = 18 ft 4§OQ,000.00
10.~ C.W. A=6.6 £t  29748.00
Total

$ 13253269.00
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INVERSION
Concepto Costos
Equipo $ l%ZSE}GQ.OO
Instalacidn de equipo 69%p26.00
Instrumentacidn y control 238057.00
Tuberia 514868.00
Instalacidn eléctrica 321100.00
Improvistos 177159.00
Servicios auxiliares %015;26.00
. P

Costos indirectos

Ingenieria y supervisién 719707.00
Gastos de construccidn 802750.00
Honorarios de.contratistas 166086.00
Contingencias 830432.00
Total . $ 18728580.00
Planta energia el&ctrica 2500000.00

(cotizacidn directa)

Inversidn $ 2122§580.00
A




170°F rmeeg}

560°F

430°F

800 °F

3.3.

2

106

Doble absorcidn (by pass caliente)

Compresor

Igual que el del proceso anterior.

2618 £t>/min

Q
ler. intercambiador:
o 2
320°F H = 25 BTU/hr°F ft
(560-430)-(320-170)
LMTD Tn 130
150
S 430°F
CP = 0.249 BTU/1b°F
L.’
Q = (21102.516/hr) (430-170°F) (0.249 BTU/1B5¥)
Q = 1366 176 BTU/hr
A = 1 366 176 BTU/hr _ 2
(139.8°F) (25BTU/Rr°F Ft2) -~ -20.9 ft
20. intercambiador:
CP = 0.259 BTU/1b°F
56Q°F
—hs LMTD = (800-690)-(560-430)
In 110
130
& 690°F
s S|
Q = (21102.5 16/hx) (690-430) °F(0.259 BTU/1b°F)
Q = 1421042 BTU/hr
a 1421042 BTU/hr , = 474.9 £

(119.7°F) (25 BTU/hx°F ft

= 139.8°F

= 119.7°F
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(W 1b/hr) (0.266 BTU/1b°F) (1800-830) °F = (21102.5 1b/hr)

(0.259 BTU/1b°F)

(830-690) °F
W=

2965.6 lb/hr (Corriente de SO2 que viene del Horno
de Azufre)

Convertidor

Entran al convertidor:

200.1 Kg/hr: de SO2
10739.5 Kg/hr de aire

0.406 Kg/hr de SO3

Se convierte el 87% del 502
Salen:

26.01 Kg/hr de 80,
10695.98 Kg/hr de aire

218.02 Kg/hr de SO3

Emisién de 302 =

g50,/seg
= 0.00774

Kg S/hr

Torre de absorciédn

26.01 Kg/hr SOZ‘
2804. 2 Kg[n5____ﬁr—__“__“———“z:———_—_—»
H_SO

10695.98 . Kg/hr Aire
250, 98%

Se producen 267.07 Kg/hr de stO4 (98%)

| 3071.27 Kg/hr HZSO4 (98%)
L]

26.01 Kg/hr 802

1095.98 Kg/hr Aire

218.02 Kg/hr SO3



LMTD

il

108

C.Ww.

(6169.24 1b/hr) (0.36 BTU/1b°F) (221-159.8) °F
135920.7 BTU/hr
75 BTU/hr ft2 °F

93.9°F

135920.7 BTU/hr B 5
(75 BTU/hr £t2) (93.9°F) -~ 19-3 ft

e
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COSTO DEL EQUIPO

Equipo Variable Costo
1.- Soplador = 2618 £t /min $  67400.00
2. ler. intercambiador A = 390.9 ft2 208234.00
3. 20. intercambiador A = 474.9 ft2 237982.00
4. Convertidor Por cotizacidn 6854000.00
5. Torre absorcidn A=6 ft h = 18 ft 4600000.00
6.~ C.W. A= 19.3 £t? 45613.00

,-—"‘Jy
Total

$ 12013229.00
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INVERSION

Concepto

Costos

Equipo

Instalacidn de equipo
Instrumentacidn y control
Tuberia

Instalacidn eléctrica
Improvistos

Servicios auxiliares

Costos indirectos

Ingenieria y supervisidn
Gastos de construccibn
Honorarios de contratistas
Contingencias

Total

Planta energia eléctrica

Inversidn

$ 12013229.00
21508800

i
173990.00
160025.00
99800.00
55063.00

314889.00

223691.00
249502.00
51621.00

258106.00

§ 13715004.00
P

2500000.00

$ 16215004.00
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3.3.3 Doble catdlisis - doble absorcidn 635°F
[ty
o> 338°F
ler. intercambiador: 170°F
824 °F
CP = (0.252)(0.99315)+(0.173)(0.0062)
CP = 0.251 BTU/1b°F
Q = (21102.5 1b/hr) (0.251 BTU/1b°F) (635-170) °F
Q = 2462978.2 BTU/hr
U = 25 BTU/hr°F ft2
_  (824-635)-(338-170) _ 2
ILMTD = T 189 = 552.5 ft
168
20. intercambiador:
CP = (0.26)(0.99315)+(0.194)(0.0068)
CP = 0.259 BTU/1b°F
Q = (21102.5 1b/hr)(0.259 BTU/lb°F)(815—-635)°F815
°F
Q = 983798.5 BTU/hr T .
. 815
_ (1130-815)~(815-635) _ °
LMTD = 15 315 = 241.,2 °F
180
2
U = 25 BTU/hr°F ft °
635 F‘___.,a,
_ 983798.5 BTU/hr _ 2 1130°F
A = (25 BTU/Ib°F fL2)(241.2°F) - 163.1 ft g
ler. convertidor:
65% Conversidn
Entran: 65.33 Rg/hr SO2 Salen: 22.87 Kg/hr SO

9526.32 Kg/hr aite
0.406 Rg/hr SO3

9515.69 Kg/hr aire
53.48 Kg/hr SO

3



1130°F
112 L

> 826°F
3er. intercémbiador:
- _ 635°F L
W, = Wc-w, g
815°F
CP = (0.992)(0.262)+(0.0024) (0.195)+(0.0056) (0.213)

CP = 0.2615 BTU/hr°F

983798.5 BTU/hr

Wy = 10.2615 BTU/hr°F) (1130-815)°F = 11943.3 1b/hr
W, = 21102.5 - 11943.3 = 9159.2 1b/hr
Q = (9159.2 lb/hr) (0.2615 BTU/1b°F) (1130-815) °F
0 - 754466.2 BTU/hr
_ (1130~826)-(815-653)
LMTD = 826) -1 225.6°F
162

A . 754466.2 BTU/hr - 133.8 £42

(25 BTU/hr°F ft<4) (225.6°F)

20. convertidor:
98.5 Conversidn
Entran: 22.87 Kg/hr SO Salen: 0.98 Kg/hr SO

9515.69 Kg/hr aife 9510.22 Kg/hr aite
53.48 Kg/hr 803 80.84 Kg/hr SO3

40. intercambiador:

Q = (21102.5 1b/hr) (914~806) °F(0.259 BTU/1b°F)
Q = 590279.1 BTU/hr
_ (914-615)-(806-550) o
IMTD = T 276.9°F
256
U = 75 BTU/1b°F ft°
A = 590279.1 BTU/hx - 2g.4 £i2

(75 BTU/1b°F £t<) (276.9°F)
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la. torre de absorcidn (se absorbe 95% SO3)

Entran: 0.98 Kg/hr SO Salen: 0.98 Kg/hr SO
9510.22 Kg/hr aire (gases) 9510.22 Kg/hr aire
80.84 Kg/hr SO 4.04 Kg/hr 803

17.22 Kg/hr H28
Liguido 94.08 Kg/hr H,80, (98%)

50. intercambiador (5) T374°F
Q = (17452 1b/hr) (0.255 BTU/1b°F) (653-203) °F
- 203°F
Q = 2002617 BTU/hr
_ (833-653)-(374-203) _ o
LMTD = Tn 180 = 175.5°F
171 653°F ——gf ||
2002617 BTU/hr _ 2 -
A = (75 BTU/Rr°F £t2) (175.5°F) ~ 2°6-4 ft T .
833°F
3er. convertidor
99.9% Conversidn
Entran: 0.98 Kg/hr SO Salen: 0.065 Kg/hr 802
9510.22 Kg/hr aife 9509.99 Kg/hr aire
4.04 Kg/hr SO3 5.18 Kg/hr SO3
Emisidn 802 = 0.000019 g SO,/seg
Kg S/hr
2a. Torre de absorcidn
Entran: 0.065 Kg/hr 802 Salen: 0.065 Kg/hr §0,
9509.29 Kg/hr aife 9509.29 Xg/hr aite
5.18 Kg/hr SO 6.34 Kg/hr HZSO4

1.16 Kg/hr B,0 A (98%)



COSTO DEL EQUIPO

Equipo Variable Costo
1.- ler. intercambiador A = 552.5 ft2 $ 297?78.00
2.- 20. intercambiador A = 163.1 ft2 8?243.00
3.~ Jler. convertidor Por cotizacidn 3600000.00
4.,- 3er. intercambiador A = 133.8 ft2 69411.00
5.- 20. convertidor Por cotizacidn 3300000.00
6.- 4do. intercambiador A= 28.4 ft? 55530.00
7.- la. torre absorcidn D=5ft h= 15 ft 3312000.00
8.~ 5o0. intercambiador A = 456.4 ft2 237982.00
9.~ 3er. convertidor Por cotizacidn 2500000.00
10.- 2a. torre absorcidn D=4 £t h = 12 ft 2162000.00

Total

$ 15623544.00

i i e e e
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INVERSION
Concepto Costos

Equipo $ 15623644.00
Instalacidn de equipo 288325.00
Instrumentacidn y control 99183.00
Tuberia 214513.00
Instalacibn eléctrica 133782.00
Improvistos 73811.00
Servicios auxiliares 422107.00
Costos indirectos:

Ingenierfia y supervisidn 299857.00
Gastos de construccidn 334456.00
Honorarios de contratistas 69198.00
Contingencias 345990.00
Total $ 17904866.00
Costo planta energia eldctrica 2500000.00

Inversidn $ 20&0%866.00




116

3.3.4 Cat-0x

Del Precipitador sale a 310°F los gases

ler. intercambiador:

Q = (21202.5 1b/hr) (850-310)°F(0.258 BTU/1b°F) _ 850 °F
. M a2
Q = 2,940000.3 BTU/hr 470 P
_ (850-470)-(310-77) _ °
LMTD = Tn 380 = 300.5°F ;
33 - | T o
U = 25 BTU/hr°F ft2 310°F
2940000.3 BTU/hr _ 2
A = (300.5°F) (25 BTU/Rr°F Fez - 391.3 ft
Convertidor:
90% Conversidn
Entran: 65.33 Kg/hr SO Salen: 6.53 Kg/hr SO
9526.31 Kg/hr aifte 9511.61 Kg/hr aire
0.406 Kg/hr SO3 73.90 Kg/hr SO3
982°F
isid = 160°F p———
Emisidn 802 0.00194 Efoz/seg Pl
Kg S/hr
4 77°F
527°F i
Economizador:
Q = (21102.5 1b/hr)(0.26 BTU/1b°F) (982-527) °F
Q = 2496425.7 BTU/hr
_  (982-160)-(527-77) _ 2
LMTD = 1o 822 = 53.9 ft
450

Calentador de aire:
Q = (21102.5 1b/hr) (0.255 BTU/1b°F) (527-437)°F

Q = 484302.4 BTU/hr
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527°F
- LMD = (527'%’0;;;437'77) = 300°F 7ep
360 i
484302.4 BTU/hr _ 2
A = {300°F) (25 BTG/ArSF FE2 = 64-6 ft
280°F @t .
£ g 437°F

Ventilador:
N _ 484302.4 BTU/hr . _
Gasto aire = (280-77) °F (0. 258 BTU/IB°F) = 9247 1b/hr.
. - .29 . 11.3 492 _ 3
Aire = §§§XIZT7X§§7 = 0.0569 1b/ft
_ (9247 1b/hr) = 3 _ =3,
Q = 0.0569 1b/T3 = 162513.2 ft /hr = 2708.5 ft /min

Torre de absorcidn:
950.5 Kg/hr . 6.53 Kg/hr 502

H,50, (98%) — {

Se producen 90.53 Kg/hr de H,SO

2774
6.53 Kg/hr soO (98%)
. g
9511.61 Kg/hr g. ‘ | s 1041.1 Kg/hr HZSO4 98%
73.90 Kg/hr SO3
Ventilador:
. _ 29 11.3 492 _ - 3
Aire = §§§XIZT7X7I6 = (0.043 lb/ft
. . 64 11.3 492 _ 3
302 = §§§XTET7X7I5 = 0.095 1b/ft

_ 20925.5 lb/hr . 14.37 lb/hr ' 3
Or = 5,043 1B/t T 0,095 Ib/FE3 = 486790.8 fe/hx
8113.2 ££3/min

[]
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Enfriador de &cido:

Q = (2290.4 1b/hr) (221-86) °F(0.37 BTU/1b°F)

Q = 114405.5 BTU/hr

‘ " 115°F g
_ (221-115)-(86-77) _ o
LMTD = oT0e = 39.3°F
9
A - 114405.5 BTU/hr L - 38.8 £t

(39.3°F) (75 BTU/hr°F ft
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COSTO DEL

EQUIPO

Equipo

Variable Costo

10.

Precipitador electro
ler. iﬁtercambiador
Convertidor
Economizadox
Calentador aire
Ventilador

Torre absorcidn
Ventilador

Enfriador &cido

Eliminador de niebla

Total

stitico

Q

>
[

o o C U O B ow
il

2618 ft3/min $ 67400.00
2

391.3 ft 208234.00
cotizacién 6750000.00
53.9 ft2 79328.00
64.6 £t2 51562. 00
2708.5 £t°/min 70325.00
6 ft h = 18 £t  4600000.00
8113.2 £t>/min 175812.00
38.8 f£t2 39664.00
1191 ££3/min 29302.00

$ 12071627.00
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INVERSION

Concepto

Costos

Equipo

Instalacidén de equipo
Instrumentacidn y control
Tuberia

Instalacidn eléctrica
Improvistos

Servicios auxiliares

Costos indirectos:

Ingenieria y supervisidn
Gastos de construccidn
Honorarios de contratistas

Contingencias

Total

Planta energia eléctrica

Inversidn

$ 12071627.00
277550.00
95477.00
206496.00
128782.00
71052.00

406331.00

288650.00
321957.00
66612.00

333059.00

$ 14267593.00

2500000.00

$ 16767593.00




TABLA 3.5

Tabla comparativa de las alternativas para el control de emisidn de 502

Alternativa

Emisidn de SO2

Inversidn

Doble absorcidn (combustible)
Doble absorcidn (by pass caliente)
Doble catdlisis - doble absorcidn

Cat-0x

0.001%4 ¢ Soz/seg

Kg S/hr

0.00774 g SOZ/seg

Kg S/hr

0.000019g SOz/Seg
Kg S/hr

0.00194 g Soz/seg

Kg s/hr

$ 16215004.00
$ 20404866.00

$ 16767593.00
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3.4 Proyeccidn econdmica

En esta parte del trabajo haremos un andlisis de los
principales factores para que la direccidn de la compania
pueda tomar la decisidn de invertir o no en alguna de las al-
ternativas mencionadas anteriormente. Tomando como base que
la planta a la que nos referimos tiene 15 afios operando, su
valor estimado actual es de $5,000,000.00 sin considerar el
terreno, cuyo valor asciende a $10,000,000.00. La empresa
tiene sus bases bajo el sistema de sociedad andnima y por al-

timo el capital de trabajo es de$l,000,000.00.

Se realizari el estudio de la alternativa Doble absor-

cidn (by pass caliente) por ser la mds econdmica.

Inversidn fija ——— Monto de las alternativas
{ $750/ton Precio oficial del &cido sulff-
rico }
Capital total $16,215,004.00
Gastos generales:
Gastos administrativos $ 1,440,658.00

1,105,9%3.00

W

Gastos de distribucibn y venta

Gastos de investigacidn y desarrollo 336,653.00

Direccidn y departamento 1,300,008.00

v | W

Total 4,183,312.00
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Gastos financieros:

Del capital total o inversidn total la compaiiia pondrd
2 millones y el resto lo obtendrd de fuentes externas gue pa-
gard a 5 afios con un interés del 17% sobre saldos insolutos
siendo éstos intereses. . . la partida que se cargard co

mo gastos financieros (Tabla 3.6).

Costos generales de planta:

Servicios de laboratorio, seguridad, proteccidn y alma-

cén: $ 501,997.00

Cargos fijos:

Depresiacidn de maguinaria y equipo $ 2,902,646.00

5 anos - equipo anticontaminante

Seguros 2% de la inversibn S 324,300.00

$ 3,226,946.00




TABLA 3.6

Proyeccidn de gastos financieros

Afo 1 2 3 4 5
Deuda 14215004 11372003 8529002 5686001 2843000
Gastos financieros 2416550 1933240 1449930 966620 483310




TABLA 3.7

Proyecciones financieras

ANO 1 2 3 4 5
Produccidn (tons) 22311 22311 22311 22311 22311
Ventas netas ($750/ton) 16733250 17067915 17179470 17402580 17737245
Costos directos de produccidn 8438180 8624231 8656668 8701290 8745912
Utilidad bruta . 8255070 8443684 8522802 8701290 891333
Gastos generales 25% Ve.Net. 4183312 4266978 4352317 4439363 4528150
Costos generales de planta 501997 542151 590951 650046 721551

13% V. Netos
Cargos fijos 3226946 3226946 3226946 3226946 3226946
Utilidad de operacidn 342815 407609 352588 384935 514686
Gastos financierxros 2416550 1933240 1449930 966620 483310
Utilidad antes de Imp. ~2073735 ~1525631 ~1097342 -581685 31376
Imp. v Rep.ide utilidades @ = mmmmmem— 0 mmmem—— memeeee - e 15688

Utilidad neta 00000 memee——— s—;meee s smeemseee S 15688




CAPITULOIV: CONCLUSIONES

La contaminacidn es un problema sumamente grave en la ac
tualidad. Su jerarquia es mayor en las grandes ciudades, de-
bido a que la cantidad de fuentes emisoras es muy grande. En
el Valle de México la contaminacidn ha alcanzado niveles peli
grosos de emisiones de contaminantes, por lo que la Subsecre-
taria de Mejoramiento del Ambiente cred un anteproyecto de
ley, para poder reducir las emisiones de SOZ’ gue es uno de
los principales contaminantes de la atmbésfera y cuyo efecto
es dafiino a la salud del ser humano, provocando principalmen-—

te enfermedades en las vias respiratorias.

La situacidn en el Valle de México en lo referente a la
contaminacidn ambiental ha llegado a un punto critico, por lo
cual ademids de haberse publicado el anteproyecto de ley de
control de emisiones de 802, el regente de la ciudad, ha de-
clarado pfiblicamente, que por ningfin motivo se permitird la

instalacién de cualquier nueva industria en el Valle de México.
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El gobierno mexicano serd muy estricto en el control y cumpli-
miento de las normas establecidas, y los industriales estdn en la
mejor disposicidén para colaborar con el gobierno, ya sea haciendo
modificaciones en su proceso y equipo, o bien, en el caso de que
por razones econdmicas no sea posible efectuar estas modificacio -

nes, se tendrd que llegar al cierre de plantas.

Hemos efectuado el estudio de una planta productora de &cido
sulfiirico por el método de contacto, cuyas emisiones de»,SO2 .ala
atmbsfera, estan fuera de los 1imites marcados por el anteproyecto
de ley del control de emisiones de SO2 , por lo que es necesario

modificar diche nivel de emisiones.

Para resolver este problema, estudiamos las alternativas que se
han usado mds comfnmente en la industria, ya que en la actualidad se
cuenta con un gran nimero de procesos para dicha reduccidn, pero el
motivo por el cual no las hemos mencionado, ha sido su complejidad,
el costo mucho mis elevado que el de las alternativas que estudiamos y

en algunos casos la serie de subproductos que se tienen como resultado.

Dentro de las alternativas que estudiamos, todas ellas nos permi-
ten estar dentro de los limites de emisiones de SO2 , pero se necesita
una fuerte inversidn para poder llevar a cabo dichas alternativas, y
1os beneficios econdmicos son minimos, debido a que el incremento de la
eficiencia en el proceso es el Gnico factor de utilidad, y es muy peque-

flo en compa-
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racibn con la inversidn.

Nuestra industria es pequena, por 1o que no es posible
aplicar ninguna alternativa, ya qgue nuestra utilidad y capi-
tal de trabajo no nos permiten hacer una inversidn de la mag-
nitud ya sehialada en el capitulo correspondiente, pues de ha-
cerla, en los primeros afios se cuenta con pérdidas econdmicas
muy fuertes, y nuestra compahifia no puede sostener una situa-

cidn financiera en tales condiciones.

De lo anterior concluimos que la finica opcién que nos
queda es el seguir operando la planta hasta que nos lo permi-
ta la Subsecretaria de Mejoramiento del Ambiente. Con esta
solucibn quedan abiertas varias posibilidades, como por ejem-
plo la construccidn de una nueva planta fuera del Valle de Mé
xico, la asociacién con otros accionistas o bien la venta de
esta planta al gobierno o a un productor cautivo; pero el es-
tudio de dichas soluciones gueda fuera de nuestro objetivo,
por lo que seria tema de otro estudio, va que el enfoque que
le dimos fue el de presentar el problema de la contaminacidn

de SO, vy su solucidn por medio de alternativas té&cnico-econd-

micas.

Las alternativas que se mencionan pueden ser viables pa-
ra industrias con una mayor capacidad instalada y pueden ser—
vir de guia para otros fabricantes de &cido sulflirico por el

método de contacto, para el control de sus emisiones,
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.Para terminar queremos decir que el objetivo que se per-
segufa al inicio de este estudio, o sea, el de aplicar los co
nocimientos adquiridos durante el curso de nuestra carrera en
un problema real y actual, se ha cumplido, asi como también
hemos dado un enfoque general sobre la produccidn de &acido
sulfirico con el método de contacto, los problemas que causan
la contaminacidn ambiental en los seres humanos, animales, ve

~getales y materiales, y finalmente caracteristicas del catali

zadoxr del proceso (V205).

Esperamos que este conjunto de conocimientos sea de gran
utilidad, tanto para la industria como para las futuras gene-

raciones de nuestra facultad.



APENDICE I

Propiedades fisicas y quimicas de 802, SO3
y H2304, oleum y aire
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JHLES, KE3LOK B WILSOH,
S0C, 28, 34555 (i1540).

WEIGHT PERCENT FREE 50, KouEEy
(Reproduced by permission of General Chamical Disician, Allied Chamiol Cerp.)

ations of sulfuric acid and oleum.

Figure A.1. Boiling points of various concentr

PROPERTIES OF SULFURIC ACID'

Tapr$ A.l. Dearez or DissociaTioN or SULsuric Aomp®

_,, Conceatration of Sulfuric Acid Degree of Dissvciation

(molen per liter) (mole fraction) m a
0.27 0.0048 0.93
0.38 0.0068 0.88
0.47 0.0085 0.84
0.5¢4 0.0099 0.64
0.93 007 0.51
1.61 0.030 0.59
2.38 0.045 0.3
3.30 0.089 0.30
4.15 0.084 0.29
4.50 0.092 0.30
5.21 0.107 0.29
6.25 0.133 0.28
7.30 0.161 0.25
8.3¢ 0.191 0.21

10.42 0.261 0.12
12.51 0.345 0.05
15.64 0.553 0.68
17.07 0.583 0.40
18.50 0.958 0.04

* Haod, G. C., and Reilly, C. A, J. Chems. Phya., 3 1126 (1827). -

a1is the degese of dissack

on of Ha804 to H:0+ and HEO:,
a3 i8 the degres of dizsceistion of HEO,

Tapia A.2. Disuncraic Cons?anT oF Pusr SuLyumic Acip®

Tﬁmgi:nmm Dielectric Constant
8 122
2% 101

* Gillespie, R. J., and Cole, R. H., Trans. Paraday Soc., 82, 1228 (1956).
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- PROPERTIES O}’"ﬂf]’iFl]RIC ACID

-

TapLe A.3. BrectaicalL CONDUCTIVITY OF THE SULFURIC
ANEYCRIDE-WATER SysrEm*

Amostot of Sulfur Trivvide Flecical Condugivity

o {mele %) o°C 15°C 25°C
2.72 0.62 - — 0.1424
5.48 1.16 »0.2043 0.2611 -

14.48 3.66 0.4398 0.5744 -

24.04 6.65 0.5188 0.6089 —_

28.48 8.22 — - 0.8107

37.55 11.92 - - 0.6844

46.52 16.37 6.2003 0.4119 —_

50.18 18.48 0.2341 0.3374 -

56.23 22.43 0.1535 0.2295 -

61.50 26.44 0.0895 0.1434 -

64.68 29.18 0.0837 0.1083 0.1407

71.20 35.74 0.0404 - 0.1228

76.42 42.17 0.0818 - 0.1287

80.73 48.52 0.0312 0.0498 0.0649

85.07 56.18 0.0136 0.0238 0.0322

90.08. 67.14 — — 0.0038
92.99 74.92 - - 0.0004
95.29 82.00 - - 0.0008
99.26 99.85 - —_ 0.0000

* Klochko, M. A., und Kurbesov, M. Sh., Imest. Aked. Nauk 5.S.8.R., 26, 264 (1953).

a5
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Texae Gulf Sulpher Co.)

Figure 4.2. Heat capacity of sulfuric acid (10 per cent).
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PROPERTIES OF SULFURIC ACID

Hear or FORMATION OFL"S'U'LFURIC Acip (Liquin)®
193,910 cal/g-mole or 1978.7 cal/g at 25°C
349,040 Btu/lb-mole or 3551.6 Btu/lb at 17°F

* Romsini, F. D., et, al., “Sclonted Values of Chonicel T io Py
. 8. Government Printing Offien, 1952,

ies,"” p. 41,

Hrar or FormaTioN oF SuLruk Trioxme (L1guip)®

104,670 cal/g-mole or 1308.4 enl/g at 25°C
188,406 Btu/lb-mole or 2355.1 Btu/lb at 77°F

* Roemioi, F. D, et. al,, “Belected Values of Chinivcsl Therssodymamis Progorties,” p. 37, Washingtes,
U. 8. Qovarnment Prinling Offics, 1082,

Tasre A4. Hear or Fusion or Surrousic Acin®

cel/gemale  Btuflb-male <al/g Btu/lb
Sulfuric acid (100 per cent) 2560 4508 25.1 47
Sutfuric acid (monohydrate) 4646 8383 40.05 72.09
Sulfuric scid (dihydrate) 4280 7848 32.54 58.57
* Rubin; T, R., and Giagus, W. F., J. Am. Clesm. Sue., T4, 830 (1952).
TaBLE A.5. MELTING Epm;r or SuLroglc Acip®
Temperature
°C 3
Sulfuric acid (100 per cent) 10.27 = 0.05 50.67 = 0.09
Sulfuric acid (raonohydrate) 8.48 == 0.05 47.28 == 0.09
Sulfuric acid (dihydrate) —39.57 % 0.05 ~39.23 4= 0.08

* Rubin, T. R., and Giaqae, W. P, J. Am. Chom. Sec., 4, 80D (1952).
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PRESSURE OF SULFURIC ACID ABOVE THE SULFURIC

TasLe A.7. PARTIAL

?

Wazer System AT 25°C*
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(Roproduced by perminrion of Generel Chomival Division, Allied Chesival Corp.)

Figure A.3. Viscosity of sulfuric acid at various termperatures.
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Figure A.6. Heat capacity of sulfuric acid monohydrate.
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Figure A.7. Heat capacity of sulfuric acid dihydrate.

PROPERTIES OF SULFURIC ACID

¢ anhydride-water.
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(Reproduced by permission of W. D. Ross and Chemical Engineering Progress)
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VISCOSITY B CZNTIPOISE

- PROPERTIES OF OLEUM PROPERTIES OF SULFUR TRIOXIDE

» o il . Taste A.9. GeENeRAL ProrErTIES OF Liquid SuL#us Trioxing®
o REM RCHY, BT AL, 4 500 OF CHEM. WD, 08, 3080 (046, #Empirical formula S0,
< Molecular wi. of monomer . , )
Boiling point 44.8°C (112.6°F)
Density (20°C) 1.9224
@ s Ho Specific heat (cal/g at 25-35°C) 0.77 |
P Heat of dilution (crl/g) 54
Critieal temperature 218.3°C (424.9°F)
oo f £ Critical pressure 83.8 atm
gEREEe: iy EHH Critical density 0.633 g/ml
£ van der Waal’s constants a = 2106
b = 0.98¢

* Roproduced from “Sulfan,” 1960 by purmilssion of General Charical Division, Allisd Chewnical Corpora
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Figure A.11. Viscosity of liquid sulfur trioxide.

(Regroduand by permission of Qeneral Chemiral Division, Allied Chemisil Corg.)
Figure A.10. Vigcosity of oleum at various temiperatures.
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PROPERTIES OF OLEUM PRORERTIES OF OLEUM
TasLE A.8. OLzum EQUIVALENTS®
Per Cent, Per Cent Per Cemt Por Cent Per Cent For Gent Per Cent Per Cen
r Fres - Actual Total Equivelent Frses Actual Total Fyuivale
§ Sylfur Sulfwic Selfwr  Sulfurie  Seifur  Solfuric  Sulfur  Sulfwd
Irioxide  Acid Irioxide  feid Tyioxide Acid Trioxide Aeid
3 0 100 81.63 100,00 51 %9 51,00 11158
H 1 99 81.82  100.23 52 48 91.18 111.70
S 2 98 82.00 100,45 53 47 9.37 111.93
2 | 3 97 82.18 100.68 54, ) 91.55 112,15
i ] ] % %  82.37  100.90 55 45 91,73 112,38
i 3 5 95 82,55 101,13 56 I 91.92 112.60
ELL13] 2 3 6 9% 82.73 101,35 57 43 92.10 112,83
3§ . & 7 93 82.92 101,58 58 W2 92.29 113,05
g 3 8 92 83.10  10L.80 59 4 92.47 113.28
2 3 9 91 83.29 102.03 60 40 92.65 113.50
g 10 90 83.47 102.25 61 39 92434, 113.73
2 2
g S 1 89 83.65 102.48 62 38 93.02 113.95
i FEN 12 88 83.84 102,70 63 37 93.20 114,18
g i3 \ 13 87 €,.02  102.93 &, % 93.39 114,40
2 R 1 86 84.20 103.15 65 35 93.57 114.63
K 233 15 85 84,39 103.38 23 3% 93.76 124,85
e w g5 16 8l 84.57  103.60 67 33 93494 135.08
BE: g 28 17 83 8.75  103.83 68 32 94,12 115.30
L E° i8 82 849,  104.05 69 21 94.31 115.53
g R 19 g1 85.12 104,28 70 30 94449 115.75
3 =28 ! 20 20 85.31  104.50 7 29 94,67 135.98
E R 21 9 85.49 104,73 72 28 985 116.20
= £33 22 78 85,67 104.95 73 27 95.04 136.43
a 8 5g 23 77 85.86 105.18 7% 26 95.22 116.65
§ ﬁ £3 24 7% 85.04 105.40 75 25 95,41 116.88
B & 25 7% 86.22 105.63 7% 2 95.59 117.10
a N 26 % 86.41  105.85 77 23 95.78 117.33
iz fé 27 73 86.59 106.08 78 22 95,96 117.55
14 N 28 72 86.78  106.30 79 21 96,24 117.78
g g 29 71 86,96 106.53 80 20 96433 118.00
3 B ’ 30 70 87.1 106,75 81 19 96,51 118.23
=] f 31 69 87.33 104.98 &2 18 96.69 118.45
32 68 87.51  107.20 83 17 96.88 118.68
e 33 67 87.69 107.43 8, 6 97.06 118.90
3% 66 87.88  107.65 85 15 97.25 119.13
5 35 65 88.06 107.88 kS i 97443 119.35
=~ 36 64 88424 108.10 87 13 97.61 119,58
37 63 38443 108.33 8 12 97.79 119.80
e .38 62 83.61  108.55 89 11 97.98 120.03
39 61 88,80  108.78 90 10 98.16 120,25
40 60 88.98  109.00 91 9 98.35 120,48
; 4L 59 €9.16 109.23 92 8 98.53 120,70
° 42 58 89.35 109.45 93 7 98,71 120.93
3 ] a~e 43 5Z g.sz 109.68 9%, 6 98.90 11:23;;
o . A 5 7 109.90 95 5 99.08 N

086 29 LVEH O1#3345 5 55 £9.90  110.13 %6 4 0.27  121.60
; 4% 54 90.08 110.35 97 3 99445 121.83
47 53 90,27 110.58 98 2 99.63 222,05
48 52 90.45 110.80 99 1 99.82 122.28
49 51 90.63 112,03 100 0 100,00 122.50

50 50 90.82  111.25

N ®Reproduced from "Sulfuric Acid," 1556 by, permission of Gereral Chemicald,
Division of Allied Chemical Corporaticn )




TasLe A.10. PROPERTIES OF DIFFERENT MoLEcULAR Forus or Liquip Sunrur TRioxipe*

Froperty G o o
Probable structure o) 8] O (o) (8 Similar to g-form but
VAN i il Il i chains joined with one
3 8=0 = 0.8 S0. 0—8—0—8—0~—~S—0—S8 another in a layered
| | . it ] I structure
o) [} o 0
NS
S
O3
Description Liguid or ice-like Asbestos-like Asbestos-like
Equilibrium melting point (°C) 16.8 32.5 62.3
Heat of fusionf
{cal/g-mole) 1800 © 2900 6200
(cal/g) 22 36 N 7
(Btu/lb-mole) 3240 5220 11,000
(Btu/Ib) 40 65 139
Heat of sublimation}
{cal/g-mole) 11,900 13,000 16,300
(eal/g) 149 160 204
(Btu/lb-mole) 21,400 23,400 29,300
(Btu/lb) 208 . 290 367
Vapor pressure (mm of mer-
cury)
0°C 45 32 5.8
28°C 433 344 73
50°C & 950 950 850
75°C -~ 3000 3000 3000

* Reproduced from “Sulfan,” 1959 by permission of General Chemical Division, Allied Chemical Corporation.

t Additional date added by editora.
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Figure A.12. Enthalpy of sulfur trioxide gas.
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PROPERTIES OF SULFUR TRIOXIDE PROPERTIES OF SULFUR

4930 ¥3d 370K-871 ¥3d N1 ALYV IVIH ’a
© 0 < © o s § ) " PROPERTIES OF SULFUR®
. TrTY T 8 g 4 Angle of Repose
0 o ' ©
: £ g 3 87
T s - 3 Atomic Number
I L. - b
1 E = 1 16
§ : P 3 § :. 2: Atomic Volume
! e : + 2 § Rhombic 15.5 cc or 0.248 cu ft
Mt (H £ i Monoclinic 16.4 ce or 0.263 cu ft
(Hmaumn ) I . .
° V‘; ‘, i bRk P 8 3 «L Atomic Weight
gk = ; e &, & 32.066
P M 3 a 7. Boiling Point
" {h ! 3.3 444.6°C or 832.28°F at one atre
R . i 3 -] i Critical Constants
§ mRa 2 § 2 B Temperature 1040°C or 1904°F
] et it Pressure 116 atm or 1705.2 psia
ol - 3 ._,_‘i’ qti Volume 2.48 ml/g or 0.040 cu ft/1b
gk 8 £% 3 Density 0.403 g/ml or 25.1 Ib/cu ft
Ram Ry - iy 5 Crystallization
§_ w 3 » Rhombic Ordinary form of sulfur, steble below 95.4°C or 203.7°F
c@ g % '§ E Monoclinic Stable above 95.4°C or 203.7°F
3 A W E B Density
2 br i‘! 2 < E g ) Rhombic 2.07 g/ce at 20°C
E | E £ é 2 o 129 Ib/cu ft at°68°F
= o < B Monoclinic 1.96 g/cc at 20°F
=4 g Z E ¥ 122.1 1b/cu ft at 68°C
‘3, - F E ‘. Amorphous 1.92 g/ce at 20°C
7 B 119.6 1b/eu ft at 68°F
é : ° 5 4 Bulk 1.35 to 1.44 g/ce
L2 =] < L 84 to 90 Ib/cu ft
] - 2 B l Powdered (250 mesh) - 0.56 g/cc
g R 35 Ib/eu ft
! . 2] i
iud g e § 'i * Roproduced from “Faets About Sulphur” (in press) by perrninsion of Texes Gulf Sulphur Co.
z
g =3
lrf: : Taete A.ll. ELectricar, CONDUCTIVITY
a 2
= 8 o Temperature .
g ? v ) T cm/ohm in,/ohm
i 115 239 1% 107 0.304 X 1071
o = 8 . ‘ 130 266 5 X 1071 197 X 1ot
5 e o © (SR Jd 440 824 12 X 1078 4.72 X 107

4930 ¥3d 3'\0W"é'\ Y3d NLE ALOVAYD LVIH




Teinperature
°Cc °F
20 68
30 86
55 131
69 156.2
110 230
115 239

ws om0 BET

{G/CC)

DENSITY

PROPERTIES OF SULFUR

TapLE A.12. ELECTRICAL REsrswivITY

212 284 356

ohms/cm ohms/in.
1.9 X 107 4.81 X 107
3.9 X 10% 9.88 X 10
3.95 X 10 100 X 10
1.78 X 10% 45 X 10t
4.8 X 10% 12.1 X 104
9.5 X 10 240 X 10"

TEMPERATURE (°F)
428 500 572 644 716 788 BSOI
I

3.57

DENSITY (LB/CU FT )

€0
100

140 180

F1GURE

220 260 300 340 380 420 460
TEMPERATURE (°C) >

(Ruproduced by permission of Terae Gulf Sulphur Co.}
A.16. Density of molten sulfur.
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TapLE A.13. ENTHALPY OF SuLrur Asove 25°C
mempefature Enthalpy
(°c) (°F) (cal per {cal {Btu per (Btu per
g-atom) per g) lb-atom) 1b)
50 86.0 27.24 0.8454 18,85 1.32%
Lo 104.0 81,84 2.552 7.3 h.394
50 122.0 137.1 4,276 246.8 7.697
60 1%0.0 rhombic 192.9 6,016 37,2 10.85
70 158.0 249,18 7.7702 543,49 135,987
80 176.0 305,97 9.5419 550,75 17.175
90 194.0 363,23 11.328 655.8% 20,390
95.39 203.70 > 394,31 12.297 709,76 22.13
95.39 203.70 kgo.27 15.289 882,49 27,520
100 212.0 517.24 16.130 9%1.03 29.034
101 213.8 monoclinie 523.00 16.310 941,40 29.358
101 213.8 523,38 16.3%22 942,08 29,397
110 230 577.23 18.00% 1039.0 32,h02
115.207 239.373 & 608.6 18.981 1095.6 24,166
115.207 239.373 'y 1019.0 31.778 183h.2 57.200
120 248 1055.4 32,913 1899.7 59,243
130 268 1132.5 35,318 2038.5 63.572
1ho 28k 1211.0 37.766 2179.8 67.979
150 302 1291.5 ko.276 2525, T2.497
160 320 1385.2 43,158 2493, L 7756
170 338 1496.7 46,676 2594.1 8k.o17T
180 356 1600.4 k9.910 2280.7 89.838
190 378 1700.1 53.019 3060.2 95,134
200 392 1796.9 56.033 32544 100.67
210 Lo 1891.5 58,968 3hob, T 106.18
220 428 198k.1 61.876 3571.3 111.38
230 Bub 2075-1 8L.T13 3135.2 116.
2o L6h 2164.8 67.5LL 3395.7 121.52
250 182 2253.2 70.268 4059.5 125,48
250 500 2340.6 72.9935 4213.1 131.39
270 518 2425.9 75.885 4366.2 136.23
280 536 Liquid 2513.4 78.351 4522.3 141,03
290 554 2597.0 80.989 L6TH.6 145.78
300 572 2630. 83.603 14825,k 150.49
310 590 2764.0 86.197 4975.2 155,15
320 08 2346.6 88.773 5123.9 159.79
330 626 2928.8 91.357 5271.8 16k 4L
ko 6Lk 3010.3 93.878 5418.5 168.
350 662 3091.5 96.410 5554.7 173.54
360 €80 31722 $8.927  5710.0 178.07
370 698 3252.5 101.43 5854.5 182.53
380 716 3332.5 103.93 5998.5 187.07
390 3% 3412.1 106,51 £141.8 191.54
koo 752 34914 108.88 6234.5 195.58
410 T70 3570. 4 111,35 6426.7 200.43
420 788 3648.8 113.79 6567.8 2ckh.82
430 806 3726.9 116.23 6708.4 209.21
0 82k 38043 1na. 684T.T 213.55
uLly,60 832.28 4 3839.9 119.75 6911.8 215.55




- PROPERTIES OF SULFUR | PROPERTIES OF SULFUR

Taere A.l4. Encropy or SuLsuk Asova 25°C TEMPERATURE {°F)
o , 248 320 362 464 536 €08 680 752 824
Tewperature Entr : =
@ - {cel per o tom Ez—li Per g per LI
(ec} °%) per segree or degree or Btu &, 038
Btu per 1lb-stom per 1lb per -
per degree) degres) S 034 \
=
@
30 es.0 . 0.09028 0.002815 &os2
%0 10%.0 0.26782 0.0083521 @
50 122.0 0.44147 0.013768 1 030
éo k0.0 rhoabic 0.61146 0.015069 © \
T0 158.0 0.77T79% 0.024261 2028
8o 176.0 0.55108 0.029348 b \
%0 19%.0 1.1010 0.034335 -~
95.39 203.70 =z 1.1859 0.03658% > 026
95.39 203,70 1,446k 0.0l5106 5 / T~
160 2.0 1.519L 0.0473 So24
101 213.8 memaelinic 1.5345 0.047855 <
i 213, 1.5355 0.047887 o
10 2 1.7668 0.055098 o022
15.207 235.373 .2 1.8987 0.05921% w .
115.207 235.373 L 2.9553 0.092163 *oz20
120 248 3.0487 0.095076 20 160 200 240 280 320 360 400 440
130 £ 3.2422 0.10111 TEMPERATURE (°C)
f;g gg; g‘g;l‘?_ g:nm;ﬁ (Regrodused by permission of Tesas Guif Sulphur Co))
160 320 35,8459 0.1159% Figure A.17. Heat capacity of molten sulfur.
igg g?g ::.loﬁo 0.128355
3372 0.135:
190 37k k5552 0. 14206 . Hear Caraciry
200 392 L.7620 0.14851 The heat capacity is given as eal/g mole/deg or Btu/lb mole/deg. To convert these
210 ﬁ}g 4.9596 0.1546T to cal/g/deg or Btu/lb/deg, divide by the respective molecular weights. Tempera-
zgg hfé ;;gzg g‘i'ggzg _ ture is in degrees Kelvin.
2ko 4ol 5.5086 0.17179 S(rh) C, = 2.9883 + 0.01058T -+ 0.8160 X 10~ .
250 482 5.6791 0.17711 (35-95°C or 95-203°F) :
260 500 1iquid 5.844k 0.18226 0.6%0351 b
270 518 6.0050 0.18727 S(mono) Cp = 2.388 + 0.006854T + s h
280 536 6.1610 0.19213 (395.338-T) i
250 554 6.3127 0.156%6 (101-115.38°C or 213.8-230.3°F) LE
200 5T& 6.46035 0.20147 S(gas) Cp = 5423-0.26 X 107°T + 0.27 X 10T~ Ny,
310 599 6.6041 0.20595 ' (25-1727°C or 77-3140.6°F)
320 208 6.7&&5 0.21033 Sa(gas) C, = 8.54 4 0.28 X 10T — 0.79 X 10°T
350 gt §.8817 0.2461 : ‘ (25-1727°C or 77-3140.6°F)
s s The e 50(gas) Cp = 7.70 -+ 0.8% X 10T + 0.65 X 10°T-2
%0 &0 - 7.2756 ~ b o po650 (25-1727°C or 77-3140.6°F)
370 658 7.4015 0.23082 S0:(gns) Cp = 10.38 + 2.54 X 10T — 142 X 10°T-2
380 716 7.5250 0.23467 (25-1527°C or 77-2780.6°F) :
350 34 . T.6162 0.23845 S80a(gas) Cp = 13.70 + 6.42 X 107 T ~ 3.12 X 1057 ¥
ﬁ% I;g ;gglg g.igsz;g | (25-927°C or 77-1700.6°F) '
[ - o &F -
420 728 79554 0. 2493k HiS(ges) Cp = 7.15 + 3.32 X 10T
430 806 1072 0.25283
bho a2k 2166 0.25624
kk .60 832.28 v 8.2661 0.25778




PROPERTIES OF SULFUE s '

PROPERTIES OF SULFUR P
TABLE A.15, Hoar CaraciTy OF BULFUR w
“ o
Temperature Heat Capacity H
(°c) °F) (cal per g-atom  (cal per g per W@ 0000
per degres or degree or Btu § §°’8§ SE233
Btu per lb-atom per lb per & ng‘?_i_g‘rﬁ@ﬁ
per degree) degree) [ i [
30 86.0 5.4426 0.16973
to 104.0 5.4981 0.17245 8
zo :.ie.o nowb 5.2&1‘5 0.1721h . P H o
0 140.0 rhembie 5.6041 0.27577 o o .
1 152.0 5.6548 o.17sgs g %E:‘i‘ggéﬂ_s 8 B
1o} 176.0 5.7035 0.17787 R e - )
90 154.0 5.7508 0.1793k Z|RRTIRTA g8 e
95.39 203.70 5.7756 0.18012 it P .
95.39 203.70 5.910L 0.1843
100 212.0 5.776 0.1801
101 213.8 monoclinie 5.753 0.1768 = ©
101 213.8 * 5.9529 0.18565 e -
110 230 6.0045 0.18757 g Heo o @ -
115.207 © o 2%9.373 ~ 6.050L 0.18868 Ble|ndtiggrgs
115207 20573 7.5752 02562k 25| 5E88E5E8¢8
120 248 7.604 0.23827 S FEVFETOTTA
130 266 T.7T720 0.24328 I3
ko 284 7.9319 c.2k735 °
150 302 8.2307 0.25658 ] o
260 320 1.75 0.3668 2 8
J.go ;56 10.655 0.33229 B i
180 10.1h2 0.31627 < P S
150 74 9.8277 050817 1588888828
200 352 9.5586 0.29818 S SO ST N M a
210 k10 9.3511 0.29162 B3I TFSFEE g
220 428 9.1770 0.28619 2 [
gig falg,é g.oalo o.zelgh 13 o
LEY .9039 0.27767 o &
250 kg2 8.78k9 0.27396 9o 5 ipfEE
260 500 8.683% 0.27080 LR Rt ERTEE .
270 518 8.5895 0.26787 g ozgadg
280 536 l1quid 8.5035 0.26519 55358 2322
290 554 8.k2kg 0.25274 R A i
300 572 8.3537 0.26052 2385838222
310 590 8.2895 0.25851 SSSRES BRER
320 603 8.2319 0.25672 | BER@ g
330 625 8.1801 0.25510 Sl 1y aanSaes
350 Elily 8.1337 0.25366 S tgalsss
350 662 8.0919 0.25235 | §Era2g2TY
350 680 g.gsig 0.25115 o85S ESQ 9:
370 017 0.25003 S8R9 a 3
o 716 7.9850 0.24895 FRS++S+4+ *
390 k¢ 7.9483 0.24787 _ttestees
Iy 752 7.9123 0.24675 2%5255%348% :
410 o 7.875L 0.24553 f8s98g88¢ v
420 788 7.8204 0.2k118 s8EEECEEE -
430 8 T.7752 0.24250 CR = hugudud »
ho 82k 7.7207 Q.24077 R AARBER
44,60 832,28 < T.6506 0.2338k




PROPERTIES OF SULFUR

TaBLe A.17. HEaT or DISSOCIATION

Renction

cal/g atow

*cal/g Btu/lb atomn

Btu/lb

Sz (vapor) = 28 (vapor);
AHz0c

41,500-56,450 1297-1764.1 149,400-203,220 2334.4-3175.3

Ss (vapor) = 48; (va- 12,197 378.9 21,823 882
por); AHzec
38s (vapor) = 4S¢ (va- 1,427 38.9 2,239 70
por); AHzec
TasLz A4.18. Hear or Fusion
Tesape
< mmmmriF cal/g Biu/lb
S (rhombic) — Sx (liquid) 112.8 235 1.9 21.4
S (monoclinic) — S\ (liquid) 118.9 246 9.2 16.6°
S (monoclinic) — S (liquid) 115.21s  230.38+ 12.80 23.04
S0. (solid) — S0, (liquid) ~75.5  —103.9 27.64 49.75
80; (@) — S0 (liquid) 16.8 62.2 22.5 42.5
8S0; (8) —» 8Os (liquid) 32.5 90.5 36.25 65.25
80; (y) — S04 (liquid) 62.2 144 77.50  139.5
s At one atmasphere.
TaBLE A.18. HEAT oF TRANSFORMATION
Tewmperature |
< F cal/g Btu/lb
S (rhombic) — S (monoclinic) 95.4 203.7 2.992 5.386
§ (liquid) — S (viscous) 159.9  319.8 2,751 4.951
i

TS o)

i

AR 5155 06 5

Py

s

HEAT OF VAPORIZATION (CAL /G)

PROPER.TIES OF SULFUR

TEMPERATURE (°F)

216 288 360 432 504 576 648 720 792 864 936 1008
1L - 1512
el L | Tt 1 147.6
AN 144.0
78 A\ 140.4
76 \ 136.8
74 \ 133.2
72 ' —{129.6
70 i 126.0
8 = | 122.4

120160 200 240 280 320 360 400 440 480 520 560
TEMPERATURE (°C)

(Reprodused Ly permizsion of Tezas Gulf Sulphur Co.)
Figure A.18. Heat of vaporization of sulfur.

Ignition Temperature

248-261°C (478.4-501.8°F) in air at atmospheric pressure
Index of Refraction

1.929 at 110°C (230°F)

Isolopes
Stable 32, 33, 34, 36
Radioactive 31, 35, 37

HEAT OF VAPORIZATION (BTU/LB)



- » PROPERTIES OF SULFUR

Tante A.20. MaaNETic SUSCEPTIBILITY

Specific Susaeptibility

Tmzzccmture (cgs units X 10%)
Rhombie Monaclinie Liquid
18 0.49
112 . 0.49
220 0.48
Tapiz A.21. MrLTing PoiNe
Temperature
°c °F
8 (rhombic) — S\ (liquid) 112.8 238
S (monoclinie) — S\ (liquid) 118.9 48
S (rhombie) — 8 (liquid) 110.4 230.7
S {monoclinic) — S (liquid) 115.21» 238.3

® At one atiosphere prossiuis.

Paracher
fom? o .
s (116-445°C or 240.8-333°F)

02!
19218
se
Polarization
Rhombic, at room temperature 0.245 cc/g (average) or 0.0039 cu ft/lb
Liquid, 118-158°C (244.4-316.4°F) 0.2328 == 0.0008 ce/g or 0.00405 == 0.00301 cu
ft/lb
Sulfur dissolved in carbon disuifide 0.252 ce/g or 0.00402 cu ft/Ib
tundard Blectrode Poteniial
(8/87) = 0.47 to 0.51 volis
Vapor Prsssure®
Rhombic (Teraperature range 20-80°C or 68-176°F)
log P = 11.664 — ‘%;}—5
Monoclinic (Temperature range 96-116°C or 204.8-240.8°F)
ORZ
log P = 11.364 — ST—“‘E
Liquid (Temperatura range 25-74°C or 77-165.2°F)
4055
log P = 8.70 — —
{Temperature range 120-325°C or 248-517°F) ]
405.1
log P = 14.70{00 — 0.02422387 — E%—-

(Temperature range 325-550°C or $17-1022°F)
253
log P = 743237 — E—T—-

® (Pressures glves in mm of mercury, tewpersture in Jogroes Belvin)

VISCOSITY (CENTIPOISES)

PROPERTIES OF SULFUR

TEMPERATURE (°F)

248 266 284 302 320
2 0.0,806
A
" 0.0,739
°
7]
o 00672 ®
=
\ ['h
~,
5]
\ -
9 0.0,605
5>
e
o
[=]
o
[}
8 ‘\ 0.0,538 >
AN
AN
7 < 0.0,470
N,
T~
6 0.0,403
120 130 140 150 160

TEMPERATURE (°C)
(Repreduced by permiasion of Temae Gulf Sulphur Co.)
Figure A.19. Viscosity of sulfur.



VISCOSITY (POISES)

— n <] » (4 [ ~ o 0 >
_ o 8 8 8 8 8 5 8§ 8 8 wu
e R '
[ —t
— ]|
Ve
] N = o
= © ]
£ 8 = ~ 8
(3
B - - m g
g C - z 5
: T ~
<5 -~ L~ m <]
E § 2 N o 3 b
gLh o —~j@ 3 =
= c O N <
=5 f S n
< A 3 m &
o gm /|
2% 3 / 3 3
S = 8
5 ] o
Y b4 ~
s 8] ®
g I
Q
S
. £ o o & 8 ¥ & 8 & & 8
- : g ¥ 2 & & 3 % R o &
£ VISCOSITY (LB/ FT-SEGC)
o TR e S T A TRRAT SRS R SR s M S A v S SRR e R i e e
TaBLE A.22. PROPERTIES OF AIR®
Volume Humid Specifi Enthal
Temperature Specific Humidity " O e e Ve N
15 o/lb of dry air) Diy Ale v°’“ﬁ‘§%§}f) ol Buu/lb of dry air) (e o oy
Barometric pressure equals 22 in. of mercury
o 0.001271 15.71 0.2046 0.2406 11.35
5 0.00160% 15.93 0.2580 0.2407 12.90
10 0.002011 16.10 0.3236 0.2409 14,54
15 0.002510 16.27 0.hok1 0.2411 16.28
20 . 0.003116 16,44 0.5016 0.2k 18.13
25 0.003851, 16.62 0.6193 0.2417 20.13
30 . 0.005737 16.79 0.7626 0.2h21 22,19 o]
35 0.005808 16.96 0.9335 0.2426 24,66 4
Lo 0.007089 17.13 1.139 0.2432 27.25 N
L5 0.003611 17.30 1,38k 0.2439 30,12 5]
50 0.01043 17.47 1,676 0,247 33.30 3
55 0.01258 17.64 2.022 0.2457 . I~
60 0.01512 17.82 2.h29 0.2468 40.85 2
65 0.01812 17.99 2.910 0.2:482 45.36 [~
70 0.02165 18.16 3,477 0.2497 50.45 =
75 0.02580 18.33 151 0.2516 56.23 b
8o 0.03066 18.50 ko922 0.2528 62.82 -;u
85 0.03636 18,67 5.836 0.2563 70.35
%0 0.0h305 18.84 6.907 0.2594 78.99
95 0.05087 19.02 8.161 0,2629 88.91
100 0.06003 19.19 9.629 0.2570 200,35
15 0.07079 19.36 11,35 0.2719 113,59
10 0.083%2 19.5% 13.28 0.2775 128.96
115 0.0933% 19.70 15.75 0.2843 1h6.902
120 0.1159 19.87 18,58 0.2922 167.90
125 0.1368 20.04 21.91 0.3016 192.66
-5 0.001002 15.59 0.1613 o0.2koks5 9.861
-10 0.0007852 15.k2 0.1262 0.24025 8.430
*( d from Good W. “Air Conditioning Analysie,”” New York, The MacMillan Co., 1843, by permission of

William Goodman and the MacMillan Co.)



TanLe A.22. PROPERTIES OF AIR (Cont'd)

Volume
. . . e Humid Specific Enthalpy
Tem(gefg;xh.re %%Clcltﬁz‘ﬂilml"‘}(‘/ ey A Volume Increase of eat Air-Vapor Mixture
dry air) vy Aar Homid Air (Btu/lb of dry 2ir) (Btu/lb of dry air}
(cu it/Ib) (€%)

Barometric pressure equals 24 in. of mercury

~10 0.0007197 14,13 0.1159 0.24032 8.360

-5 0.0009162 1h.29 0.1478 0.24h041 9.772
o 0.001165 1k.h5 0.1875 0.2k05 11.2h
5 0.001469 1h.60 0.2365 0.2407 12.76
10 0.001843 14.76 0.2965 0.2408 14,36
15 0.002300 14.92 0.3703 0.2410 16.06
20 0.002855 15.07 0.h4594 0.213 17.86
25 0.003528 15.23 0.5675 0.2416 19.78
30 0.004339 15,39 0.6981 0.2420 21.86
35 0.005320 15.55 0.8551 0.2424 24,13
ho 0.006492 15.70 1,043 0.2429 .26.61
s 0.007887 15.86 1.268 0.2435 29.33
50 0.009548 16.02 1.53h 0.24k3 32.35
55 0,01151 16.17 1.850 0.2452 35.70
60 0.01383 16.33 2.222 0.2462 39.h5
65 0.00657 16.49 2.661 0.2475 43,67
T0 0.01979 16.65 5.178 0.2489 48,141
75 0.02357 16.80 3,783 0.2506 53.79
8o 0.027199 16.96 4.h9% 0.2526 59.89
85 0.03317 17.12 5. 52k 0.2549 66.85
90 0.03923 17.27 6.295 0.2577 4.79
95 0.04632 17.43 7.431 -0.2608 83.89
100 0.05459 17.59 8.756 0.2646 9l 34
105 0.06428 17.75 10.5L 0.2689 106.38
110 0.07563 17.90 12,13 0.2740 120.31
=115 0.08898 18.06 14.25 0.2800 136.51
120 0.1046 18,22 16.77 0.2871 155.34
125 0.1232 18.37 19.72 0.2954 177.43

T g SRR N S0 TR

yryv 40 SAILEI208d

1 AN TSR AN

Barometric pressure equals 26 in. of mercury

-10 0.0006643 13.04 0.1069 0.240%0 8,302

-5 0.0008475 13.19 0.1364 0.24038 9.697
o . 0.001075 13.33 0.1731 0.2405 11.1h
5 0.001356 13.48 0.2182 0.2406 12.64
10 0.001701 13.62 0.2737 0.2408 14,21
15 0.002123 13.77 0.3417 0.2410 15,87
20 0.002635 13.91 0.4239 0.2h2 17.62
25 0.003255 1k.06 0.5235 0.2415 19.49
30 0.C04003 k.20 0.6441L 0.2418 21.50
35 0.004908 14.35 0.7888 0.2422 23,69
ho 0.005988 14.50 0.9623 0.2427 26.06
45 0.007273 1h.64 1.169 0.2433 28.67
50 ©0.008803 14,79 . 1l.abk 0,250 3.5k
55 0.01061 14.93 1.705 0.2448 34,72
60 0.01275 15.08 2,048 0.2457 38.27
65 0.01527 15.22 2.h52 0.2469 42,24
70 0.01822 15.37 2.926 0.2482 46.70
5 0.02169 15.51 3,482 0.2498 51,74
80 0.02575 15.6 4.133 0.2516 57.44
85 0.0%049 15.80 b.894 0.2537 3.91
S0 0.03604 15.95 5.183 0.2562 71.28
95 0.04251 16.09 6.820 0.2591 79.69
100 0.05006 16.24 8.029 0.2625 89.32
105 0.05887 16,38 9.4 0.2665 100.39
110 0,05917 16.53 11,09 0.2711 113.1h
115 0.08124 16.67 13.02 0.2766 127.91
120 0,095% 16,08 15.28 0.2829 145,00
125 0.1120 16.96 iT.9% 0.2504 164.95

qIvV 40 SAILHAJO0Id



TABLE A.22. PROPERTIES OF AIR (Cont'd)

Volume
- Humid Speclﬁc Enthalpy
T’“‘(f.’,’F’)“‘“'e (f*‘;‘f;ﬁl}‘ggﬂgmf Air Volume Increase of ir-Vapor Mlxlure
(cu);l/lb) Humid Air (Btu/ib oI dxy air) (Btu/lb of dry air}

.

e

farcmetric Pressure Equals 28 in. of mercury

=10 0.00051€8 12,11 0.09928 0.25028 8.252
-5 0.0007869 12.25 0.,1257 0.24035 9.633
0 0.0069382 12.38 0.1607 0.2404 11.06
5 0.001259 12.52 0.2026 0,206 12.54
10 0.601579 12.65 0.25M 0.2407 14.08 -
15 0.601971 12.79 0.3172 ©.2409 15.70 w3
20 0.002146 12,92 0.3935 0.2411 17.42 S
25 0.003022 13.05 0.L860 0.241h 19.24 I
30 0.003716 13.19 0.5978 .27 21.19 g
35 0.004555 13.32 0.7320 0,2420 23.31 =
ho 0.005556 13.16 0.89%0 0.2483 25.60 5]
45 0.096758 13.59 2,085 0,230 28.10 o
50 0.008166 13.73 1,512 : 0,2437 30.85 ]
5% 0.005843 135.66 1.502 0. 244% 33.89 IS
60 0.61182 1h.00 1.839 0,243 37.25 =
65 0.01115 14,13 2.273 . 0.2464 41.0%
170 0.02685 1h.27 2,712 0.2k76 45,24
5 0.02009 k.o 3,225 0.2490 49.99
80 ©.0238h 1b.54 5,827 0.2507 55.3h
85 C.02822 14,67 b.529 0.2527 61.10
%0 0.03333 14,81 5.348 0.2550 68.29
95 0.03928 14,94 6.%02 0.2571 76.13
100 0.04621 15.08 T.413 0.2608 85.08
105 0.05430 15.21 8.70T 0.26h4 95.33
‘10 0.06372 15.35 10.22 0.2587 107.10
115 0.071475 15.48 11.97 0.27%6 120.69
120 0.08799 15.61 1h.04 0.279% 136.35
125 0.1027 15.75 16.44 0,2862 154.57
A D - S LD 4.&.:,-..5..‘ e S O SRS e PRI, 2ETA L T RS ot 13
Barcmetric pressure equals 29.921 in. of mercury
~10 0.0005TT1 11,34 0.09250 0.2h026 8.210 *
-5 0.0007363 11.46 0.1185 0.24033 9.580
o 0.C009340 11.59 0.1503 0. 21ck 10.59
5 0.001178 11.7TL 0.1896 0.2405 12.45
10 0.601478 11.84 0.2377 0.2407 13.97
15 0.001844 11.97 0.2968 0.2408 15.57
20 0.002288 12,09 0.3%682 0.24510 17.25
25 0.002827 12.22 0.h5u7 0.2413 19.03
0 0.0O3476 12,34 0.5532 0.216 20.93
%5 0.004260 12.47 0.6848 0.2419 22,99
o 0.005196 12.60 0.8350 0,223 25.21 o
45 0.006310 12.72 1.01k 0.2423 27.62 1S
50 0.007636 12.85 1,887 0.2u34 30.27 S
55 0.009202 12.97 1.478 0.2 %3.19 =
60 0.01105 13.10 1.775 0.2450 36.h2 <]
65 0.013%2 13.23 2.124 0.2460 h0.02 &
70 0.01577 13.35 2,535 0.2471 144,03 @
75 0.00876 13.i8 3,013 0.2L8Y 48.53 %
80 0.02225 13.60 3.573 0.2500 53.60 n
85 0.02632 1%.73 4,226 0.2519 5933 5
90 0.0%108 13.86 4,088 0.25k0 65.82
95 0.03561 13.98 5.87% 0.256% 75,19
100 0.0430h 1. 6.905 0.2594 81.57
105 0.05053> 14,23 8.103 0.2627 91.15
110 0.0592h 1.3 9.498 0.2667 102.13
115 0.069k1 1h.k9 11.12 0.2712 1h.76
120 0.08124 14,61 13,02 0.2766 129.27
125 0.09508 U 'S 15.23 0.2828 1k6.09




TasLE A.22. ProPerTiES OF AIR (Cont'd)

Volume
Y s Humid Specific Enthalpy
t Specific Humidit; R 4
e /i of dry i) A Volume Tncrgese of et oy B of dry 31>
cu ft/1b) )
Parometric pressure equals 30 in. of mercury .
-10 0.0005756 11.31 0.09266 0.2426 8.208
-5 0.0007343 1143 0.1182 0.24033 9.577
[ 0.0009315 11.56 0.1499 0.2ho4 10.99
5 0.001175 11.68 0.1891 0.2405 12.h5
10 0.001L74 11.81 0.2371 0.2407 13,97
15 0.001839 11.93 0.2960 0.2408 15.56 v
20 0.002282 12.06 0.3672 0.2410 17.24 3
25 0.002819 12.19 0.14535 0.2413 19.02 3
30 0.003467 12.31 0.5577 0.2416 20.98 <)
35 0.004249 12,44 0.6829 0.2419 22.93 5
40 0.005183 12,56 0.8329 0.2423 25,19 =
1% 0.006293 12,69 1.011 0.2428 .27.61 w
5Q 0.007615 12,81 1.223 0.2434 30.25 S
55 0.009177 12,94 L.h7h 0.24k1 33,16 N
60 0.01102 13.06 1.770 0.2450 36,39 el
65 0.01319 13.19 2,118 0.2459 39.98 &
70 0.01573 13.32 2.526 0.247L 43,98
75 0.01871 13,L4 3,004 0.2484 48.48
8o 0.02219 13.57 3.563 0.2500 53.5%
85 0.02626 13.69 4,214 0.2518 59.25
] 0.03100 13.82 4974 0.2539 65.72
95 0.03651 13.9% 5.858 0.256h 73.07
100 0.04292 1k.07 6.685 0.2593 81.44
105 0.05039 14.90 8.080 0.2626 90.99
1o 0.05907 1h.32 9.473 0.2666 101.94
115 0,06921 1h.45 11,09 0.2711 114.53
120 0.08100 . .57 12.98 0.2764 129.01
125 0.09479 %.70 15.18 0.2827 145,77

e ngriire it 2o anaT e

Barometric Pressure equals 32 in. of mercury .
-10 0.0005396 10.60 0.08686 0.24024 8.170 B
-5 0.,0006884 10.72 0.11.08 0.2403L 9.529
0 0.0008732 10.83 0.1405 0.240h 10.96
5 0.001101 10.95 0.1773 0.2405 12,37
10 0.001381 11.07 0.2222 0.2406 13.87
15 0.00172k 11.19 0.2775 0.2408 15.44
20 0.002139 11.31 0.3443 0.2410 17.09
25 0.002642 11.k2 0.4249 0.2412 18.83
20 0.003249 . 11,54 0.5227 0.2415 20,69
35 0.003982 11.66 0.6h00 0.2418 22,69 -
Lo 0.004856 11,78 0,7805 0.2422 24,84 o
5 0.005896 11.90 0.9476 0.2427 27.18 S .
50 0.007134 12.01 1.146 0.2432 29.73 I
55 0.008596 12,13 1,281 0.2439 32.53 S
60 0.010%2 12,25 1,656 0.2446 35.63 -
65 0.01235 12,37 1.983 0.2456 39.06 =
70 . 0.01472 12.48 2.365 0.2466 42,88 o
s 0.01751 12.60 2,811 0.2479 47,16 &
8o 0.02076 12,72 34333 0.2493 51.97 FS
85 0.02455 12,84 3.941 0.2510 57.38 3
90 0.02897 - 12,96 },648 0.2530 63.49
95 0.03510 13.07 5.471 0.2553 70.k2
100 0.04007 13,19 6.427 0.2560 78.28
105 0.04700 13.31 T.551 0.2612 87.24
110 0.05505 13.43 8.828 0,2648 97.48
115 0.06k44 13.54 10.32 0,2690 109.23
120 0.07532 13.66 12.07 0.2739 122,69

125 0.08804 13,78 14.10 0.2796 138.23




APENDICE IXI

Anteproyecto al Reglamento SOx



1.1.2.1.

1.1.2.2.

1.1.2.3.

En toda operacidn, proceso, actividad industrial o de
servicio, localizada en cualquier regidn del pais, la
emisidn de Didxido de Azufre, no deberd ser tal que

su aportacidn provoque que se exceda el valor especifi
cado en la Norma Mexicana de Calidad del Aire, de 350
microgramos por metro ctbico en condiciones normales,
de concentracidn promedio méxima en 24 horas, no més
de una vez al afio, y de 80 microgramos por metro clbico
en condiciones normales, proﬁedio maximo anual no més

de una vez cada 5 anos.

En toda operacidn, proceso, actividad industrial o de
servicio, que origine emisiones de Dibxido de Azufre,
la emisidn deberd ser reducida combinando el manteni-
miento preventivo de los equipos y/o el cambio de ma-
terias primas, y/o combustibles, y/o la optimizacidn
de la operacidén de la planta, y/o los cambios o mejo-—
ras en el proceso, y/o la adopcidn y aplicacidn de la
mejor tecnologia de control disponibe, y/o el cambio
de localizacidn de la fuente emisora, para el abati-
miento de las emisiones, segfin lo indicado en este Re-

glamento.

La S.S.A. establecerd los Distritos de control de la
calidad del aire en la Repfiblica Mexicana, asi como
los procedimientos para la formacidn de las comisiones
consultivas de la calidad del aire respectivas en cada

»

distrito, mismas que son responsables, en conjunto con



1.1.2.4.

1.1.2.5.

1.1.2.6.

la S.S.A. de definir los planes de control bajo la
aprobacidbn y supervisidn de la S.S.A.
En tanto no se establezcan las comisiones consulti-

vas, la S.S.A., asumird sus funciones.

La S.S.A. publicard en el Diario Oficial, la lista de
los Distritos de control de la calidad del aire, en

la gque se ha divido la Rep@iblica Mexicana.

En toda operacidn, proceso, actividad industrial o de
servicio, la emisién mAxima permisible de Didxido de

Azufre deberd ajustarse a los valores indicados en la
Tabla No. 1, multiplicado por el factor correspondien

te al Distrito de control en el cuél esté ubicado.

TABLA NO. 1

Azufre empleado o su Emisidén midxima permisible
equivalente en Kg/hr. gr/SOz/seg./kg. de S/hr.
Menos de 64 Articulo 1.1.2.14

de 64 a 1375 0.0167

de 1367 a 6110 0.0139

de 6111 a 13605 ¢.0111

de 13605 a Mayor 0.0083

La Comisidn consultiva de la calidad del aire en cada

Distrito, fijard el grado de control de las emisiones



de Didxido de Azufre, con un factor multiplicadoxr de
la Tabla No. 1 de este Reglamento, publicé&ndolo en

el Diario Oficial. Estos valores seran revisados pe-
ridédicamente, y cualquier cambio serd notificado por

el mismo conducto.

1.1.2.7. Las empresas existentes habrédn de cumplir con las emi-
siones fijadas en el Articulo 1.1.2.5 y segln los Va-
lores de los Factofes del Distrito donde estén ubica=~
das, de acuerdo a lo estipulado en este Reglamento y
cada 7 afios a partir de esta fecha, ajustardn sus emi-
siones, a los Valores de los Factores vi§entes en esa

fecha, para su Distrito.

1.1.2.8. Las empresas por instalarse, asi como las ampliaciones
o modificaciones a las yva existentes deber&n de cumplir
con las emisiones estipuladas en el Articulo 1.1.2.5 de
acuerdo a los valores de los factores vigentes en esa

fecha.

1.1.2.9. En toda fuente emisora de Didxido de Azufre se deberd
instalar ademids de los dispositivos de control, una

e determinarid de acuer

6]

chimenea cuya altura efectiva
do a las Graficas 1, 2, 3 y 4, dependiendo del Distri

to en donde se hallen ubicadas.

1.1.2.10 En aguellas empresas existentes que se amplien en el

futuro en el mismo Distrito, de obtener la Licencia



1.1.2.11

1.1.2.12

de Ampliacidn, las emisiones permisibles, asi como
la altura de su chimenea deberdn de calcularse con-
siderando para dicha fuente una emisidn total igual
a la suma de las emisiones de todas las fuentes ins-
taladas con anterioridad, sin modificar los equipos

y chimeneas que se tengan en é&stas.

Toda fuente de operacidn miltiple generando emisiones
de SOZ' que sean ventiladas a través de chimeneas se-
paradas localizadas en un mismo predio, la fuente o
fuentes de operacidn mGltiple serdn consideradas como
una sola fuente emisora, considerdndose la emisidn to
tal de cada chimenea como la suma de las emisiones in
dividuales, debiéndose ajustar esta emisidn a lo es-—
tablecido en la Tabla No. 1. De tal forma que la al-
tura de las chimeneas deberd de seleccionarse asumien
do gue tienen la emisidn total y refiriéndose a las
Grdficas correspondientes al Distrito donde estén ubi

cadas.

La altura efectiva de la chimenea se calcularid de la
manera siguiente:

H=h+H

En donde:

H

it

Altura efectiva de la chimenea en metros.

h

Altura fisica de la chimenea sobre el nivel del

suelo en metros.



1.1.2.13

1.1.2.14

H = Deberd ser calculada de la siguiente ecuacidn:

H = 0.1667 Vsd (1.5+2.68x10 °p Ts-Ta d)
Ts

Donde:
H = Incremento de altura debido a la longitud de
la pluma a la salida de la chimenea en metros.
Vs = Velocidad del 'gas a la salida de la chimenea.
d = Didmetro interior de la chimenea en metros.
p = Presidn atmosférica, en mb.
Ts = Temperatura del gas, en °k
Ta = Temperatura del aire, en °k
2.68 = Constante cuyas unidades son mb “lp7t
Toda fuente emisora de Dibéxido de Azufe gue tenga una
altura de chimenea menor que la altura efectiva nece-
saria, la emisidn permisible seri reducida multipli-
cando por:
Altura actual de chimenea

Altura efectiva necesaria de chimenea

En toda operacidn, proceso, actividad industrial o de
servicio gue consuma menos de 64 kilogramos de azufre/
hora o su equivalente, la empresa deberi instalar una
chimenea cuya altura efectiva dependeri de su emisidn
méxima en gramos/segundo, de acuerdo a las Gré&ficas 1,
2,3 vy 4 gque relacionan la emisidn de la fuente en gra

mos de SOZ/segundo, contra la altura efectiva de chime



1.1.2.15

1.1.2.16

nea requerida para producir concentraciones a nivel
de piso por debajo de los valores fijados en la Nor-
ma Mexicana de Calidad del Aire. La Grédfica aplica
ble depender& de la regidén y concentracidn de fondo

donde se localice la fuente de emisidn.

En cualquier caso, a fin de evitar turbulencias sig-
nificativas, la altura de la chimenea, por don§§»se
conduzcan las emisiones de una fuente productora de
SOX, deben tener una altura efectiva en cuando menos
2 veces la altura del edificio més alto y en un radio
de 50 metros, independientemente de la altura calcu-

lada para la chimened de la fuente emisora.

En todo proceso que requiera la utilizacidn de combus
tibles, las medidas de control a aplicarse dependerin
de su requerimiento de calor y deberdn ajustarse a lo

siguiente:

a) Requerimiento calorifico menor a 1'000,000 de Kcal/
hora, deberédn emplear combustibles que no contengan

azufre.

b) Requerimiento calorifico comprendido entre 1'000,
000 v 20'000,000 de Kcal/hora, podrén emplear com-
bustibles que contengan azufre debiendo instalar
una chimenea de acuerdo a lo establecido en el Ar-

ticulo 1.1.2.14 y las Grédficas 1, 2, 3 y 4 del pre-

sente Reglamento.



1.1.2.17

1.1.2.18

1.1.2.19

La Secretarfa de Salubridad y Asistencia, estableceréd
convenios con los productores y distribuidores de com
bustibles, para determinar el tipo adecuado que con-
venga suministrar en los Distritos de Control en dque
se divida la Repliblica Mexicana y en sus diferentes
zonas, dependiendo el grado de contaminacidn y de las
condiciones meteoroldgicas de las zonas y los Distri-

¢

tos.

En toda operacibn, proceso, gctividad industrial o de
servicio que genere emisiones.de SO2 que pudieran coO-
adyuvar o rebasar los valores especificados en la Nor
ma Mexicana de Calidad del Aire a nivel de piso, la
empresa deberd instalar, calibrar, mantenexr y operar
un sistema o sistemas de medicidén aprobados por la
Secretaria de Salubridad y Asistencia, para el angdli-
sis y registro continuo de la concentracidén de Didxido
de Azufre en el efluente de cada proceso, asi como un
dispositivo automdtico de paro total de la unidad
cuando rebase la emisidn mixima permisible. La Secre
taria de Salubridad y Asistencia, establecerd los cri
terios para designar los giros contaminantes que es-
tdn sujetos al cumplimiento de este Articulo, mediante

acuerdos dictados por el Secretario del Ramo.

La Secretarfa de Salubridad y Asistencia, podra soli--

citar en cualguier momento los registros y bitdcoras



1.1.2.20

1.1.2.21

1.1.2.22

referentes a la operacidn de cualquier fuente de emi-
sidén de 802 o de su correspondiente equipo de control

de contaminacidn del aire.

La Secretaria de Salubridad y Asistencia, establecera
seglin tipo y magnitud de las fuentes emisoras de Di-
6xido de Azufre, aquellas que deberén contar con una
planta generadora de energia eléctrica, que permita la

operacidén normal en caso de fallas de suministro.

Toda fuente emisora de Didxido de Azufre, deberd evi-
tar fugas en las lineas o equipos de proceso que pu-

dieran originar elevaciones en la concentracidén méxi-
ma permisible de 802 a nivel de piso en las &reas in-

ternas de trabajo.

Toda operacidn, proceso, actividad industrial o de
servicio que genere emisiones de Diéxido»de Azufre
durante el reinicio de sus operaciones, deberd noti-
ficar a la Secretaria de Salubridad y Asistencia de
cualquier paro programado para mantenimiento de la
planta, con un minimo de 30 dfas antes de efectuarlo.
Todo paro de emergencia por fallas en el proceso, fa-
lias en el equipo de control, etc., deberd comunicar-
se a la Secretaria de Salubridad y Asistencia en un

plazo no mayor de veinticuatro horas.



1.1.2.23

1.1.2.24

1.1.2.25

En cualquiera de las situaciones indicadas en el Ar-
ticulo 1.1.2.22, deberi solicitarse a la Secretaria
de Salubridad y Asistencia, autorizacidn para el re-
inicio de actividades, la solicitud deber& contener
la fecha probable del reinicio y las estrategias de
seguridad y control que garanticen que la concentra-
cibn de Didéxido de Azufre en el aire ambiente, no va-
ya a rebasar el valor especificado en la Norma Mexi-
cana de Calidad del Aire. En casos de emergencias,

estos procedimientos podrdn hacerse telefbnicamente.

La Secretarfa de Salubridad y Asistencia deber& con-
testar a la solicitud de autorizacidén de reinicio de
actividades 15 dias antes de la fecha indicada como

probable para el reinicio de ésta. En casos de emer-
gencias, estos procedimientos podrdn hacerse telefd-

nicamente.

En toda fuente emisora de sto4 fo} SO3, las emisiones

maximas permisibles en operacidn normal serén:

a) 4.4. Kag. de H2804/Ton. producida/hr.

b) 1.1. Kg. de 503/Ton. de &cido producido.

En toda planta que genere HZSO4 en el arrangque de su

operacién, la emisidn mdxima permisible serd aquella
gue no exceda una concentracidn de 50 microgramos por

metro cfibico a nivel de piso.



1.1.2.26 En toda operacidn, proceso o actividad industrial que
genere Sulfuro de Hidr6geno, se deberd emplear la ma-
yor tecnologia de control disponible para eliminar la

posible emisién de este contaminante a la atmbésfera.

1.1.2.27 En toda ope€racidn, proceso o actividad industrial lo-
calizada en cualquier regidn del pais, la emisidn de
Acido Sulfhidrico deberd ser tal que no exceda una
concentracidén a nivel de piso de 1.15 ppm. en promedio,
durante un periodo no mayor de 30 minutos en zonas ha

bitacionales o comerciales.

En toda operacidn, proceso o actividad industrial lo-
calizado en cualquier regidn del pais, la emisidén de
Acido Sulfhidrico deberd ser tal que no exceda una
concentracidén a nivel de suelo de 2.0 ppm. en promedio
durante un periodo no mayor de 30 minutos, si esta con
centracidn afecta zonas industriales, terrenos baldios

y lugares no habitados normalmente.



APENDICE III

"Contaminacidn Atmosférica.— Fuentes Fijas.-
Determinacidn de la emisién de bibxido de ==
azufre, tridxido de azufre y neblinas de fci

do sulfdrico"



PREFACIO

En la elaboracién de la presente Norma participaron las

Instituciones y Organismos siqguientes:

INDUSTRIAS RESISTOL, S.A.

ASOCIACION NACIONAL DE INGENIEROS QUIMICOS
COMISION FEDERAL DE ELECTRICIDAD

FERTIMEX, S.A.

CAMARA NACIONAL DEL CEMENTO

CEMENTOS TOLTECA,-S.A.

SECRETARIA DE SALUBRiDAD Y ASISTENCIA
Subsecretaria de Mejoramiento del Ambiente

CAMARA NACIONAL DE LA INDUSTRIA DE TRANSFORMACION
Departamento de Normas



NOM-AA-56-1979

1.~ OBJETIVO Y CAMPO DE APLICACION

Esta Norma establece un procedimiento para la detexrminacidn
de la emisién de bidxido de azufre, tribxido de azufre y ne-
blinas de 4cido sulfrico en los gases que fluyen por un con-
ducto. Es especifica para los casos en que estén presentes

estos tres componentes.

2.- REFERENCIAS

Esta Norma se complementa con las Normas Oficiales:.Mexicanas

siguientes, en vigor:

NOM-AA~-9 YDETERMINACION DEL FLUJO DE GASES EN UN
CONDUCTO POR MEDIO DEL TUBO DE PITOT".

NOM~-AA-35 Y"DETERMINACION DE BIOXIDO DE CARBONO, MONO-
XIDO DE CARBONO Y OXIGENO EN LOS GASES DE
COMBUSTION".

3.- SIMBOLOS Y ABREVIATURAS

Cl Concentracidn de bhibéxide de azufre a condiciones norma-

les, en g de Soz/m3.



.Concentracién de triéxido de azufre mds neblinas de &4ci-

do sulffirico. En g de HZSO4/m3.

Emisidén de bibxido de azufre. En Kg de SOz/h.

Emisiébn de tribdxido de azufre més neblinas de &cido sul-

firico. En Kg de H 804/h.

2

Factor de aforo y alicuota, adimensional.

Gasto volumétrico de la corriente gaseosa, a condiciones
normales determinado de acuerdo con la Norma NOM-AA-9,

(v€ase inciso 2 REFERENCIAS). En m3/h.
Coeficiente de muestreo isociné&tico. En porciento.
Masa de bidxido de azufre colectada. En g.

Masa de tribxido de azufre mé&s neblinas de &cido sulfi-

rico colectadas, como &cido sulfdrico. En g.

Normalidad de la disolucién de perclorato de bario tri-
hidratado (Ba(CI04)2 3H20) o de cloruro de bario dihi-

dratado BaClz 2&29 En

w0

- eq/y

Presidn manométrica promedio registrada en el medidor se-

co de gases. En atm.



Pb

Pc

Pn

Peq2

Peql

Sb

Tc

Tm

Tn

<1

Presidn barométrica existente en el lugar de la determi-

nacidén, en atm.
Presidn absoluta en el conducto. En atm.
Presién normal

Peso equivalente del tridxido de azufre m&s neblinas de

dcido sulf@rico, como &cido sulffirico (49.0g9/g.eq)

Peso equivalente del bibxido de azufre (32 g/g.eq).
Seccidn transversal de la boquilla. En mz.
Tiempo total de muestreo. En s.

Temperatura existente en el conducto durante la determi-

nacién. En K.

Temperatura absoluta promedio registrada en el medidor

seco de gases. En K.
Temperatura normal

Velocidad promedio de la corriente gaseosa del conducto.

En m/s.



Vm

sO

BSO

10

Diferencia entre (VSO = Vg )
2 802

. 3
Volumen de muestra a condiciones normales. En m~.

Volumen de perclorato o cloruro de bario-gastado durante
la titulacidén de la alfcuota tomada para la cuantifica-—
cidn de la muestra, colectada en los impactores segundo

y tercero. En cm3 de Ba(CIO4)2 3H,0 6 cm3 de BaCl

2 2

2H20.

Volumen de perclorato o cloruro de bario gastado durante

la titulacidn de la alficuota tomada para la cuantifica-

cidn de la mueétra testigo (blanco). En cm3 de Ba(CIO4)2 .

3H20 6 de cm3 de BaCl . 2H20

S

Volumen de perclorato o cloruro de bario, gastado durante
la titulacibn de la alicuota tomada para la cuantifica-
cidén de la muestra colectada en el primer impactor. En
3 3
cm” de Ba(CIO4)2 . 3H20 6 de cm” de BaCl2 . 2H20
Volumen de perclorato o cloruro de bario, gastado durante
la titulacidn de la alicuota, tomada para la cuantifica-
cibén de.la muestra testigo (blanco). En cm3 Ba(CIO4)2 .

2H

31,0 6 on’ de BaCl, . ,0

Factor para convertir a g. la masa cuantificada



NOTAS.~ 1.- Condiciones normales 298 °K y 101325 Pa

(25°C y 1 atm).

2.- Aunque la unidad oficial de presidn es el Pas-
cal, para fines de esta Norma se utilizan otras

unidades mis usuales.
4.~ RESUMEN

Se extrae una muestra isocinéticamente; el tridxido de.azufre
y las neblinas de &cido sulffirico se retienen en una disolu=~
cibén de alcohol isopropilico, el bibxido de azufre se absorbe
en disolucidén de perdxido de hidrbgeno. Cuantificando por
azufre, ambos por titulacién con perclorato o cloruro de bario
y conociendo el volumen de muestra colectado, se determinan
las concentraciones respectivas. Por medio de estas Gltimas
y con el gasto-volumétrico se determinan las emisiones corres

pondientes.

5.-— REACTIVOS

Los reactivos que a continuacién se mencionan deben ser grado
analftico a menos que se indique otra cosa, cuando se hable

de agua se debe entender agua destilada o desmineralizada.

- 5.1 Alcohol isopropilico (CH3CHOHCH3).



5.2 Disolucibn de peréxido de hidr8geno

Medir 100 cm3 de perdxido de hidr6geno (H202) al 30%, trans-—-
ferir a un matraz volumétrico de 1000 cm3, llevar a la marca

con agua y homogeneizar.

NOTA.~ Esta disolucibén debe prepararse diariamente, o bien

antes de usarse.
5.3 Disolucifn de alcohol isopropilico

3
Mezclar 800 cm de alcohol isopropilico (CH3CHOHCH3) con 200

cm3 de agua y homogeneizar.

5.4 Gel de sflice 6-16 mallas, provista de indicador para

humedad.
5.5 Hielo en trozos.

5.6 Disoluci6n de &cido nitrico 0.5 N.

Medir 7.5 cm3 de &cido nitrico (HNO3) al 70%, transferir a un

matraz volumétrico de 250 cm3, llevar a la marca con agua y

homogeneizar.
5.7 Disolucidn de perclorato de bario 0.01 N.

Pesar 1.95 g de perclorato de bario trihidratado Ba(CIO4)2 .



3H20 al 0.01 g., transferir a un vaso de precipitados de 400
cm3de agua y agitar hasta disolucidn total. Transferir a un
matraz volumétrico de 1000 cm3, llevar a la marca con.alcohol

isopropilico y homogeneizar.

5.7.1 Titulacibn de la disolucidén de perclorato de bario
Medir con pipeta volumé&trica 10 cm3 de la disolucidn de sul-
fato de sodio 0.02 N (ver inciso 5.8), transferir a un matraz
erlenmeyer de 125 cm3, agregayr dos gotas de disolucibn indi-
cadora de torineo (ver inciéo 5;9) y una gota de disolucidn
indicadora de azul de metileno (ver inciso 5.10).. Titular
con la disolucidn de perclorato de bario (ver inciso 5.7),

hasta el vire de color amarillo verdoso a rosa tenue defini-

tivo.

NOTA.- En caso de no contar con perclorato de bario, la di-
solucidn puede prepararse usando 1.22 g de cloruro
de bario dihidratado (BaCl2 . 2H20) y proceder como

se indica en los incisos 5.7 y 5.7.1.
5.8 Disolucidn de Sulfato de Sodio 0.02 N.

Pesar exactamente 1.4204 g de gulfatc de sodio anhidro (Na2

SO4), previamente secado a 398 K (125 °C), durante dos horas,

transferir a un matraz volumétrico de 1000 cm3, disolver,

llevar a la marca con agua y homogeneizar perfectamente.



5.9 Disolucidn indicadora de torino

Pesar 200 mg de la sal disddica del &cido o (2-hidroxi-3-6-
disulfo-1-naftil0 - naftil - azo bencenarsénico (OH)2 - AsC,
H4N:NC10H4 (OH)SO3 . N2 al 0.1 mg, transferir a un vaso de
precipitados de 250 cm3, agregar 100 cm3 de agua y agitar

hasta disolucibn total.

NOTA.~ Esta disolucidn debe almacenarse en recipientes de
polietileno, ya que en recipientes de vidrio se des-

compone rdpidamente.

5.10 Disolucidn indicadora de azul de metileno

Pesar 200 mg de (3.5 dimetil amino) cenotiazina 5 cloruro
(C16H18CIN3S - 2H,0) (azul de metileno), al 0.1 mg., transfe
rir a un matraz volumétrico de 100 cm3, llevar a la marca

con agua y homogeneizar.

Medir con pipeta volumétrica 10 cm3, transferir a un matraz
volumétrico de 100 cm3, llevar a la marca y homogeneizar,
Esta Gltima disolucidn es la que se utiliza en el procedimien

to.
6.—- APARATOS

6.1 BSonda de acero inoxidable, de longitud suficiente para

muestrear todos los puntos de medicibn y provista de adapta-



dor para boquillas.

NOTA.- Para conductos de di&metro, relativamente grande, se
debe considerar la posibilidad de realizar la toma
de la muestra mediante puertos de muestreo diametral
mente opuestos.

)

6.2 Boguillas de acero inoxidable, de punta afilada con &n-

gulo de 30° y de didmetro interior adecuado para realizar el

muestreo en forma isociné&tica.

6.3 Impactores: dos provistos de difusor y tres de disefio

modificado.

NOTA.- El disefio modificado se obtiene reemplazando el tubo
difusor del impactor, por un tubo de 13 mm de diéme-
tro interior cuyo extremo inferior quede colocado a

13 mm de la base del impactor.

6.4 Portafiltros

6.5 Medio filtrante. Lana de vidrio, con tamafio m&ximo de

poro de 0.8 micras, sin material org&nico de unidn, inerte

e impurezas, no higroscépico y resistente a

Cu

al 50 libre

2’

la corrosidn.

6.6 Medidor seco de gases, con sensibilidad de i560 cm3,



provisto de termdmetro, vacudmetro y valvula reguladora de

flujo.
6.7 Fuente de succibn
6.8 Tubo de pitot tipo S o invertido

6.9 Mandmetro diferencial inclinado con &mbito de operacién
de 0.00 a 2.54 cm. de HZO con sensibilidad de *0.0254 cm de

HZO'
6.10 Barbmetro con &mbito de operacidn de 66660 Pa a 101325

Pa (0.65 s 1 atm), con sensibilidad de T 0.0254 cm de H.,O.

2

6.11 Juntas esmeriladas de cuenca y bola para unir los im-

pactores.

NOTA.- Las juntas de cuenca y bola son las recomendables pa-
ra armar el tren de impactores, también se pueden
usar las juntas de material flexible inerte a la co-
rriente gaseosa que se va a muestrear.

6.12 Cronfmetro, con precisibn de 0.2 s.

6.13 Equipo comGn de laboratorio



7.— PROCEDIMIENTO

7.1.1 Montar el tren de muestreo de acuerdo a la figura 1.

7.1.2 Colocar 100 cm3 de la disolucidn de alcohol isopropi
lico (ver inciso 5.3) en el primer impactor y 100 cm3 de 1la
disolucidn de perdxido de hidr8geno (ver inciso 5.2) en los

impactores segundo y. tercero.

7.1.3 Dejar vacio el cuarto impactor, en el quinto colocar
una capa de lana de vidrio en la base del impactor, de espe-
sor suficiente para que cubra el extremo del tubo de vidrio.
Sobre esta capa colocar aproximadamente 100 g de gel de sili-

ce previamente secada a 398 °K (125 °C), durante dos hcras.

7.1.4 Colocar una capa de lana de vidrio a manera de medio
filtrante en el protafiltros y ubicarlo entre el primero y

el segundo impactor.

7.1.5 Verificar la hermeticidad del tren de muestreo, colo-
cando un tapbn en la entrada de la sonda de muestreo; hacer
funcionar la fuente de succidn hasta que la lectura del mand

metro llegue a su valor méximo estable. Cerrar la vilvula
de regulacidn del fiujo, detener la fuente de succidn, des-
pués de lo cual la lectura del mandmetro no debe variar du-
rante por lo menos 30s, de la contrario serd indicativo de

que existen infiltraciones, las que se deben localizar y eli

minar al miximo.



7.2 Coleccidén de la muestra

7.2.1 Previamente seleccionado el sitio de muestreo y el nd
mero de puntos de medicibn, de acuerdo a la Norma NOM-AA-9,
(véase inciso 2, REFERENCIAS) determinar la velocidad de la

corriente gaseosa en cada uno de ellos.

7.2.2 Tomar una muestra en forma isocinética en todos los

puntos de medicibn. o

7.2.3 Adaptar la boquilla a la sonda y colocar esta Gltima
en la corriente gaseosa por muestrear, en direccifn normal
al conducto y con la boquilla apuntando en direccidén del flu-

jo de la corriente gaseosa.

7.2.4 Girar la sonda 180° y simult&neamente poner a funcio-
nar la fuente de succibén y el cronémetro. Muestrear isocing
ticamente en todos los puntos de medicidén. El tiempo de

muestreo para cada punto debe de ser de 5 minutos como mini-

mo.

NOTAS, ~

1.~ 8i el perfil de la velocidad de la corriente gaseosa por
muestrear es tal, que no existen diferencias de 10% o mis en-
tre la magnitud de la velocidad en un punto cualquiera y la
velocidad promedio de la corriente gaseosa, €s suficiente

muestrear en el 50% del total de los puntos de medicidn.



2.— El procedimiento de muestreo descrito, presupone que en
los puntos de medicién, no existen variaciones de velocidad

con el tiempo, en caso de existir se debe hacer uso del tubo
de pitot y del manémétro diferencial en forma simultanea con

la sonda, para realizar el muestreo en forma isocinética.

3.- Si se observa condensacidn antes de que la corriente ga-
seosa llegue al tren de impactores, se debe evitar proporcio-

nando calentamiento a la sonda.

7.2.5 Registrar las condiciones de presidn y de temperatura
en el medidor seco de gases para cada punto muestreado, re-—
gistrar el volumen de muestra tomado en cada uno de dichos

puntos.

7.2.6 Al finalizar el muestreo, permitir un gasto extra,
aproximadamente igual al volumen interno del tren de muestreo
para tener en cuenta qgue este se debe purgar. Detener la
fuente de succidn y el crondmetro y simulté@neamente girar

la sonda 180°. Registrar el volumen de muestra tomado.

7.3 Recuperacidn de la muestra

7.2.1 Transferir el contenido del primer impactor a un ma-

traz volumétrico, de 250 cm3, lavar el impactor tres veces

!

con agua, recibiendo el agua de lavado en el matraz volumé~
trico, llevar a la marca con agua y homgeneizar, transferir

a un recipiente de pléstico de boca ancha, agregando a éste



Gltimo la lana de vidrio del portafiltros.

7.3.2 Transferir el contenido de los impactores segundo y
tercero a un matraz volumétrico de 500 cm3, lavar cada impac-
tor tres veces con agua, recibiendo el agua del lavado en el
matraz volum@trico, llevar a la marca con agua y homogenei-

zar.
7.4 Cuantificacién de la muestra

7.4.1 Medir 10 cm3 de alicuota del recipiente de plé&stico
obtenido segfin el inciso 7.3.1, del matraz volumétrico de
500 cm3 obtenido seglin el inciso 7.3.2 medir una alicuota
que contenga entre 10 y 15 mg de SO4. Tomar la misma canti-

dad de agua como testigo.

NOTA.~ Las alicuotas usadas para la cuantificacién de la
muestra deben ser 5 § 10 cm3, ya gue una alicuota
mayor conduce a una menor visibilidad del cambio de

color durante la titulacidén.

7.4.2 Transferir las muestras a matraces erlenmeyer de 125

cm3 de alcohol isopropilico (ver inciso 5.1), si se tomaron

-

. 3
alicuotas de 5 6 10 cm™ respectivamente.

7.4.3 Agregar dos gotas de &dcido nitrico 0.5 N (ver inciso
5.6), tres gotas de disolucibn indicadora de torino (ver in-

ciso 5.9), y una gota de indicador azul de metileno (ver in-



ciso 5.10).
7.4.4 Titular con disolucibn de perclorato de bario (ver in-
ciso 5.7) hasta que el color amarillo-verdoso cambie a rosa

tenue definitivo.

NOTA.- Interfieren en la determinacidén del amoniaco libre,

los fluoruros y los cationes solubles en agua.
8.~ EXPRESION DE RESULTADOS
8.1 MEtodo de cdlculo y férmulas

8.1.1 E1l volumen de muestra a condiciones normales, se ob-

tiene con la siguiente expresidn:
Vn=7Vm . Tn . (Pb + P}/Tm . Pn
8.1.2 Las cantidades de bhi6xido de azufre y de tribxido de

azufre mis neblinas de &4cido sulffirico, se obtiehen con las

siguientes expresiones:

=
1

1 = Peq1 <« N . Vi . F . 10
M, =Peq, . N .V, . F .10
8.1.3 Las concentraciones de biéxido de azufre y de tribxido
de azufre més neblinas de &cido sulffirico, a condiciones nor-

males, se obtienen con las siguientes expresiones:



M

9 = vn
c. - 2
2 Vn

8.1.4 Las emisiones de bidxido de azufre y de tridbxido de
azufre mids neblinas de &cido sulffirico, se obtienen con las

siguientes expresiones:

_ -3
E1 = C1 Gv x 10

E2 = C2 Gv x 10

3

8.2 C&lculos del coeficiente de muestreo isocinético

8.2.1 Obtener el coeficiente de muestreo isocinético median-
te la siguiente expresidn:
Tc Vm (Pb+P)

I = §¥ pc b X 100

8.3 Representatividad

El coeficiente de muestreo isocinético debe estar comprendi-

do entre 90 y 110%, de no ser asi repetir la determinacidn.

9.— INFORME DE RESULTADOS

9.1 Datos respecto a la corriente gaseosa

9.1.1 Composicidn (base tal cual)



9.1.2’ Peso molecular

9.1.3 Densidad

9.1.4 Gasto volumétrico

a) A las condiciones de operacidn durante la determinacidn
b) A condiciones normales

9.1.5 Volumen de muestra a condicionés normales

9.1.6 Emisibn de bi6xido de azufre

9.1.7 Emisién de triéxido de azufre mé&s neblinas de &cido

sulfdrico.
9.1.8 Valor del coeficiente de muestreo isocinético
9.2 Respecto a la muestra tomada

a) Identificacidn y descripcifn

9.2.1 Referencia al m&todo empleado

9.2.2 Aspectos irregulares observados durante la determina-



9.2.3 Cualquier operacidn no incluida en esta Norma y que

pudiera afectar los resultados.



APENDICE IV
Situacidn financiera actual

Yy
personal calificado dentro de la empresa



esta

A continuacién se presenta la situacién financiera de

empresa, sin considerar ningfin tipo de inversién:

- Produccidn anual (tons) $ 2}603
- Ventas netas ($750/ton) 16302400
- Costos directos de produccidn ?;zggaﬁ
- Utilidad bruta $ 893%915

- Gastos generales

25% Ve. Net. 4183312
- Costos generales de planta
13% Ve. Net. 90}997
- Cargos fijos © 100,000
g J ; ) O
- Utilidad de operacidn ‘ }24§p06

- Utilidad neta $ l§23}03

-

[ SECS. B



Personal calificado dentro de la empresa:

1l.- 4 operadores y un ayudante
2.- 2 mecénicos y un ayudante
3.~ 1 supervisor de mantenimiento
4.- 4 vigilantes
5.- 2 analistas y 2 ayudantes
6.~ 1 contador
7.- 1 vendedor
8.- 1 ingeniero
9.~ 1 secretaria
10.- 1 gerente

La situacidn del personal es la siguiente:



SALARIO ACTUAL ANTIGUEDAD LIQUIDACION

PERSONAL ($) (afios) ($)
1.~ Operadores
A 12 15 154 356
B 12 10 114 904
C 12 6 83 342
D 12 8 99 123
F 8 10 76 602
2.~ Mecénicos
A 10 4 56 300
B 10 4 56 300
C 8 2 34 520
3.- Supervisor 15 10 143 630
de manteni-
miento
4.- Vigilantes
) A 7 4 39 411
B 7 4 39 411
cC 7 2 30 205
D 7 2 30 205
5.~ Analistas
A 10 2 43 150
B 10 2 43 150
C 7 1 25 602
D 7 3 25 602
6.=- Contador 15 6 104 178
7.- Vendedor 20 5 125 153
8.- 1Ingeniero 15 4 84 452
9.~ Secretaria 8 2 34 520
10.~ Gerente 35 15 450 204

T o t a 1 $1,894 321




APENDICE V

Cilculo de la altura fisica de

la chimenea



CALCULO DE LA ALTURA FISICA DE LA CHIMENEA

La f6rmula para calcular la altura fisica de la chimenea ha
venido presentando algunas variantes, siendo las més importantes:
la correccidn por presidn atmosférica y los valores asignados a
la norma de calidad de aire (N) y a la concentracidn de fondo (Cf);
sin embargo las correlaciones que se presentan a continuacibn, es
muy probable que sean las que finalmente se publiquen en el regla-

mento de SOX. (informacibén obtenida de la S. M. A.)

Considerando lo anterior, la altura calculada péra cumplir con
el limite permisible de emisiones de S0, deberd ser de 30.00 Mts.,
comparada con la altura actual 28 Mts., por lo que seria necesario
aumentarla en 2.00 Mts. Esto significa una inversién de aproxima-
damente $100 000.00; tomando en cuenta que &sta cantidad no afec-
ta notablemente a las inversiones requeridas de las alternativas -
mencionadas en el capitulo 3, y ademds que loé valores asignados -
hasta la fecha para nuestra zona (Cf y N) estan sujetos a reajustes,
la inversidn necesaria para obtener el aumento de la altura de la-

chimenea no se tom® en cuenta.



CALCULO DE LA ALTURA FISICA DE LA CHIMENEA

a) C&lculo del limite mdximo permisible
Azufre emleado = 933.33 Kgs/nr

De la tabla N° 1 del anteproyecto se tiene:

0.0167 Gr. 802 x 933.33 Egsf?ﬁ; = 15.867 Gr 50,

SEG SEG
Kg. S
:;‘Hr.
El limite miximo permisible de emision de SO2 serd de:
15.967 Gr. 802
SEG
b) Cédlculo de la emisidn de SO2 en la chimenea
E = Conc. de 502 X Gasto volumetrico de los gases
= 1325.0 mg x 14147.5 m3 x 1 gr x 1 Hr
m3 Hr 1000 mg. 3600 seg
: E = 52.1 gr Soz/seg
c) Altura fisica de la chimenea
Hs = 389 Q 0.9 ........
p_ (N-C.) o [(1-_ta )|3/4 J
760 £ vl ts |



La f6rmula anterior aplica:

Si QV (1-_ta ) 17-6...1

Hs = 265

ts

Q 0.9 cuunnnn. 2
p_ (N-Cp) Q, (I-_ta) 3/5 :I
60

La férmula anterior aplica:

si Q, (1-_ta) 17.6...2

Donde: Hs

ta
ts

QV = 17250.0 m

1- _t
Q, ¢ ta )

Como 0.584 17.6

ts

@

Altura fisica de la chimenea en mts.

Emisién de SO, en gr/seg. = 15.867
Presidén barométrica en mm. hg. = 585

Norma de claidad del aire = 350 mg/m3
Concentracibn de fondo = 50.0 mg/m“5
Temperatura ambiente = 298 °K

Tem; ~atura de salida de gases = 350 °K
Gastc volumétrico de los gases

3
en m"/seg.

X 1 hr = 4.8 m3
3600 seg. - seg
4.80 (1- 298) = 0.772
350

se utiliza la férmula N°1



Hs

15.867

389 TRE
760

30.00 mts.

(350 —50) 4.8 [

(- 298)
350

0.91
] 0.75 ‘:[



BIBLIOGRAFIA



[10.-
11.-
12.-

13.-

14.~

Dr. J. B. Hyne, P tréle:> y P trcruimica Internacional, ma
yo 1973, pp. 21-27.

E. A. Shultz, and W. E. Miller, 34th Anrual Meeting of the
American Power Cor ference, Arril 18-20 1972, Sherman House,
Chicago.

G. M. Cameron, P.D. Nolan and K. R. Shaw, CEP, septiembre
1978, pp. 47-5J.

J. R. Donovan, J. S. Palermo, and R.M. Smith, CEP, Septem
ber 1978, pp. 31-53.

R. A. Baverand B.P. Vidon, CEP, September 1978, pp. 68-69.

D. R. Duros and E. D. Kennedv, CEP, September 1978, pp.
70=-77.

Cooperative Study Project Manufacturing Chemists; Associa’
tion Inc. and Public Health Service, Cincinnati, Ohio,
1965.

W. R. Horlacher, Annual Oklahoma State Meeting of the
American Institute of Chemical Engineers, March 25 1972,
Bar Hesville, Oklahoma.

John C. Davis, Chemical Engineering, September 11, 1978.
pp. 111-114,

Niro Atomizer Inc., Chemical Engineering, July 31, 1978.
pp. 55=56. .

K. Masters, JOY Manufacturing.Company, Western Precipita
tion Division Seminar, May 20-21 1978, Durango, Colorado.

K. M. Guthrie, W.R. Grace and Co., Chemical Engineering,
March 24 1969, pp. 114-142.

Christopher E. Baithel, Symposium on Air Pollution in
Mexico City, December 9 1968, Mexico City.

G. Pandian and V. Génapathy, Hydrocarbon Processing.,
septiembre 1979, pp. 261-264.

Cecil H. Chilton, Chemical Engineering, June 1949, pp.
97-106.

a 21221
Iie L'..LJ\U.L

i
October 1

and

a
1

[ 2 P R
necoor
.

PP.

- b
C)-

~
v

[\ &) Dl
l’\-) N

ia
7-1

\C' Ch

1
K
o, 7

K. M. Guthrie, Chemical Engineering, March 24, 1969, pp.
114-140.

E. Fernfindez y M. Reta P., Primer Simposium Internacional
de Ingenieria de Costos, 1970, Montreal, CanadAi.



19.

21.~

220~

24.-

25.-

27 .-~

29.-

31.~
32.-
33.~
34.~
35.~-
36.-
37.-

38.-

A. C. Stem, Air Pollution (2nd Edition), Academic Press,
1968.

M. J. Kerbec, Your Government and the Environment (Library
of Congress, 1973).

U.S. H.E.W., Air Quality Criteria for Sulfur Oxides, 1970.

1974 Refining Handbook Issue, Hydrocarbon Processing, Vol.
53, No. 9, 1974.

G. Van Houte, 60 Procedes de desulfuration des fumes.
Universite de Louvain, B&lgica, 1973.

Science, Vol. 175, No. 4022, Feb. 1972.

A. Rittnann, Volcanoes and their Activity (Wiley, New
York, 1962).

G. A. MacDonald, U.S. Geol Survey Bull, 1955.

E. S. Shepard. American Journal of Science, pp. 235-311.
F. Eriksson . Fellus 11.3757, 1959.

Concémin. Contaminacién Atmosférica por SOZ' 1975.

Cémara Minera -de México, Reduccidén de Emisiones de 802 de
Fuentes Estacionarias (Diciembre 1974).

Petrbleos Mexicanos. Modelo de dispersién de bidxido de
azufre en el Valle de México (Enero 1973).

Pemex. Desulfuracidén de Productos de Petrdleos Mexica~ -
nos (Septiembre 1974).

C.F.E. Informe del Sector Eléctrico ante la S.S.A., mayo
1973. ‘

B. Carnow, Air Pollution Effects on Inner City Residents.
University of Illinois, 1974.

.. Lave et al, Air Pollution and Human Health Science,
Vol. 169-394, August 1970.

B. Carnow. Health Effects of Fosil Fuel. American Public
Health Association. March 1973.

B. R. Ordofiez, Contaminacidn Atmosférica y Enfermedad
Pulmonar. IMSS. Boletfin México, Vol. 15, No. 9, 1973.

B. R. Ordofiez, Efectos de la contaminacibn atmosférica so
bre la salud. IMSS. Boletin Mé&dico, Vol. XII, No..12,
1970.



39.

40.

41.

42.

43.

44.

46.

47.

48.

49.

50.

51.

52.

B. R. Ordofez, Los efectos de la contaminacidén atmosféri
ca en la salud del hombre. Salud P@blica de México, Vol.
XIV. No. 2, marzo 1972.

C. Shy et al, Air Pollution Effects on Ventilatory Func-
tion of U.S. School Children. Arch Environ Health/Vol.
27, septiembre 1973.

Pemex, Tabla comparativa de procesos para extraer SO2 de
gases de chimenea, 1974.

E. Mirquez Maxauddn, Recoleccidn de datos sobre contami-
nantes. Academia Nacional de Medicina, julio 1972.

Engdahl A., Critical review of regulations for the control

of SO2 emissions. Journal APCA, May 1973.

Removing SO, from stack gases. Env. Science and Technology,
February 1973.

Mc.Glamery et al. Cost comparisons of flue gas desulfuri-
zation systems. Flue Gas Desulfurization Symposium. EPA,
November 1974.

J. Jonakin, Flue gas desulfurization combustion engineering,
February 1975. )

Concawe. A study of the costs of residue and gas oil
desulphurisation for the Commission of the European Com-
munities, December 1972.

A.. W. Geophys J. Geophy S. Res 75, 2365 (1970).

Beaver Committee (Final Report). H.M.S.O0. 1954.

C.F. Cortelyou, Chemical Engineering. Vol. 65, No. 9,
September 1969.

H. Furkert, Chemical Engineering, January 13, 1969.

J.G. Stites Jr., Chemical Engineering Progress, Vol. 65,
No. 10, October 1969.

C. J. Lewis, Pit and Quarry, July 1973.

W. C. Miller, Chemical Engineering, August 6, 1973.

. Oscar T. Fasullo, Sulfuric Acid Use and Handling, McGraw

Hill, New York, 1965.

Atmospheric Emissions from Sulfuric Acid Manufacturing
Process, U.S. Department of Health, Education and Wel-
fare, Durham, 1970. )



57.-

58.-

59.-

60.-

61.-

62.-

63.-

64.-

65.-

66 .-

67.-

Donald Q. Kern, Procesos de Transferencia de Calor,
C.E.C.S.A., México, 1973.

Perry and Chilton, Chemical Engineer's Handbook, McGraw-
Hill- Book Company, New_ York, 1973.

Javier F. Kuong, Applied Nomograpay, Gulf Publishing Co.,
Houston, Texas, 1969.

Ernest E. Ludwig, Applied Process Desing for Chemical and
Petrochemical Plants, Volume 3, Gulf Publishing Co.,
Houston, Texas, 1965.

John Happel, Chemical Process Economics, Willey, U.S.A.,
1958.

R. D. Ross, La Industria y la Contaminacidn, Editorial Dia
na, México, 1972.

Howard F. Rase, and M. H. Barrow, Project Engineering of
Process Plants, Willey, New York, 1957.

Max S. Peters and Klaus D. Timerhaus, Plant Desing and
Economics for Chemical Engineers.

Victor F. Rodall, Jos& Guerra y Rafil Valle Rodriguez,
Estrategia de Ingenierfa de Procesos para Paises en Vias
de Desarrollo, Volumen II, Tesis Ingenieria Quimica UIA,
México, 1977.

Werner W. Duecker and James R. West, The Manufacture of
Sulfuric Acid, Reinhold Publishing Co., New York, 1959.

Flow of Fluids through Valves, Fittings and.Pipe Engineer
ing Division, Crame Co., Chicago, 1957.



	Portada
	Índice
	Introducción
	Capítulo I. Generalidades
	Capítulo II. El Problema de la Contaminación de SO2.
	Capítulo III. Desarrollo
	Capítulo IV. Conclusiones
	Apéndice
	Bibliografía



