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CAPITULO I

ANTECEDENTES Y OBJIETO DE LA TESIS
En México existe el problema de la escasez de pulpas celuldsicas para la
fabricacién del papel. Este problema se ha agudizado, debido a la falta de ex-
plotacién racional de los bosques que, hasta la fecha, ha sido imposible de rea-
Hzar en virtud de complejos problemas, Lo anterior ha ocasionado que la ten.
dencia de la industria papelera <e vriente hacia la obtencién de pastas celuld.

sicas o parlir de maoterias primas no maderosas,

El estudio de la obtencion de pulpas a partiv de esas materias primas pre-
senta problemas de orden técnico debido a su elevado “bulk” (volumen espe-

cifico aparente),

En la digestion de la especie de Yucca carnerosana, materia prima elegi-
da para este estudio. se requiere una relacién de bafio de 13 a 1 en el proceso
normal, lo cual origina: una concentracion de reactivos muy baja en el licor
de cocciéon, un consumo elevado de vapor y las lejias negras obtenidas tienen
una concentracion en sélidos totales del orden de 395. que hacen incosteable

su recuperacion.

Para demostrar esta incosteabilidad, se hace una comparacién aproxima-

da entre el costo de la evaporacién para concentrar hasta 559, de s'lidos, un




CAPITULO 11 e

DESCRIPCION DEL PROCESO

El proceso Kraft modificado por un vaporeo previo de la materin prima e

impregnacién posterior con licor, consiste fundamentalmente emn:

to~Ia expulsién del aire de los tejidos de la materia prima por medio
de vapor directo, a 120°C, en autoclave,
20.—Un abatimiento de Ia presion,

30.~Carga del licor blanco, evitando la entrada del aive,

El volumen del licor blanco alimentado debe ser el suficiente para cubrir
toda la materia prima; una vez cargado el licor se da un tiempo de impreg-
nacién, a 80°C que varia entre 10 y 40 minutos, pues se ha encontrado que
durante este periodo se obtiene la maxima impregnacion, (1)

Al concluir el periodo de impregnacién se elimina el licor y se efectiia la
coccién segun la rutina requerida, usando como licor de coccién el retenido
por la materia prima. Una vez efectuada la coccidn, s2 descarga el digestor al
tanque de descarga pasando en seguida a la seccién de lavadores; posterior-
mente la pulpa se somete a un proceso de depuracion, se espesa y se lamina

a una consistencia de 309,




hcor de 3% do sélidos y uno de 15%, que es la concentracién minima con que

~<"actualmente se considera costeable la recuperacion de reactivos,

~ En la siguiente tabla se reportan los resultados obtenidos:

I II

con 3%, con 159%
Agua evaporada para tener 1 ton,
de licor con 559 de sélidos totnl.os_ 31,180 1870 kg.
Vnpor necesario para la evaporacin,
(l kg. de vapor evapora 3.2 kg. de agua) 9,750 1520 kg.
Petréleo necesario para producir este vapor 886 139 1
Coste del petrdles (12.3 ¢/1) 109,00 17.11 pesos
Aumento en el costo de evaporacion: 91.90 pesos/ton. licor

Nota-~Se considera un sistemia de evaporacion de 3 efectos, También
se considera que el litro de petrolen produce, al quemarse, ol calor necesarvio
para producir 11 kg, de vapor,

Considerando s6lo ¢l costo de la evaporacién, sin tener en cuenta gastos
de mantenimiento y amortizacion. se aprecia que resulta incosteable la recu-

peracidn partiendo de un licor con 3%, de sélidos totales,

‘Con miras a vesolver este problema se estudié el proceso Kraft efectuan-
do una vaporizacidn previa de la materia prima e impregnandola posterior-
mente con el licor, tendiendo a producir: a) una mejor penctracién de los
reactivos en la materia prima, b) una disminucién de la relaciéon de bao.
¢) una consigutente disminucién en el gasto de vapor y d) un licor 1egro con
una concentracion que haga su recuperacién ccondmicamente factible. EJ os-
tudio de la obtencion de pulpas con la aplicacién de ese pretratamiento, cons-

tituye el objeto de este trabajo,
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CAPITULO II
DESCRIPCION DEL PROCESO

El proceso Kraft modificado por un vaporeo previo de la materia prima e

impregnacion posterior con licor. consiste fundsmentalmente en:

10.—La expulsién del aire de los tejidos de la materia prima por medio
de vapor directo, a 120°C, en autoclave,
20.—Un abatimiento de la presion.

3o.—Carga del licor blanco. evitando la entrada del aire,

El volumen del licor blanco alimentado debe ser el suficiente para cubrir
toda la materia prima; una vez cargado el licor se da un tiempo de impreg-
nacién, a 80°C que varia entre 10 y 40 minutos, pues se ha encontrado que
durante este periodo se obtiene la mixima impregnacion, (1)

Al concluir el periodo de impregnacién se elimina el licor y se efectiia la
coccién segiin la rutina requerida, usando como licor de coccién el retenido
por ln materia prima. Una vez efectuada la coccién, s» descarga ol digos!n} al
tangue de descarga pasando en seguida a la seccion de lavadores; posterior-
mente la pulpa se somete a un proceso de depuracisn, se espesa y se lamina

a una consisteucia de 309,
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El ﬁé’oz‘- de lavado se usard, una parte, para dilufr el licor de coccién y

_“otra parte se mandard a recuperacién.
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CAPITULO I1I

PARTE EXPERIMENTAL

Previa preparacién de la materia prima (2), en el laboratorio se hicieron
las experiencias en un autoclave vertical de bierro, de 100 litros de capacidad,
proviste de sistema de calentamiento directo e indivecto, Al mismo tiempo se

efectuaron digestiones en un autoclave horizontal de laboratorio,
En ambos equipos se siguid la siguiente rutina:

Temperatura de vaporizacidon con vapor directo

120°C
Tiempo de vaperizacién 15 min,
Temperatura de impregnacién con licor blanco 80°C
Tiempo de impregnacion 30 min.

Temperatura a que se efectita la coccién

171°C
Los datos obtenidos estan representados en las graficas I a VIL

En la grafica VII se representa el consumo de Na,O por tonelada de pul-

pa, en funcidn de las resiitencias a un C.S.Freeness de 300 mil,

Por el estudio de las graficas 111 IV, V y VI se ve que la pulpa de mejor

calidad es la que se obtiene usando 18.49% de Alcali Activo: Sin embargo, por

el estudio de la grafica VII se ve que la concentracién mds conveniente para
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trabaiarcon este proceso es Ia que ‘cormsponde a 15.6% de Na,0 por tonela- -
dnde fpuipu, cquivalente a 7.75% de Alcali Activo, pues con esta concentra-
cién se obtiene una pulpa de buena calidad y el costo de reactivo por tonelada
de pulpa es 34% del correspondiente a 18.49% del Alcali Activo, o sea cont el
que se obtiene la mejor pulpa. Por lo tanto se sacrificé un poco la calidad pa-
ra bajar el costo en buena proporcion y se clige la concentracién de 7.759%
de Alcali Activo como la mds conveniente para trabajarse con este proceso y

esta materia prima,

BIBLIOGRAFIA

2.—Carrasco Narro S.—Proyecto de la Instalacién de una Planta Piloto pa-
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CAPITULO IV - T




CAPITULO 1V

BALANCES DE MATERIA Y ENERGIA

Se ha llegado a la conclucion de que la Fibrica destinada a la produccién
de pulpas celuldsicas a partir de Yuecas, debe tener una capacidad minima

31 Al provestarse una planta sobre

ccondmica de 0600 toneladas anuales, ©
esa bate <o tendrian maltiples dificultades para conseguir el equipo apropia-
do pava la vecuperacion de los veactivos, ya que lox fubricantes de este equipo
en la actualidad, Olo fabrican equipo de recuperacion para plantas de una
capacidad minima de 30 toneladas de pulpa por dia, Por consiguiente v ya
que no hay mingin ebsticulo para ello, ol cilento de fos balanees de materia
¥y oenergia v Lo seleceion de equivo v harin sobre una base de 30 toneladas de

pulpa absolutamente seca, por dia,

El tiempo en que se efectita una digestion usando este proceso es el si-

guiente:
'I'ivm['m pira cargar la materia prima 0.5 horas
Tiempo de vaporizacion a 120°C 075 .,
Tiempo para cargar ol licor total 050 |,
Tiempo de impregnacion a 80°C 050 .
Tiempo para extraer el licor sobrante 0.50
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) Tiempo para calentar a 171°C 025
Tiempo de coccion a 171°C 0.7 .
Tiempo para descurgar ¢l digesior 025

Tiempo total 4.00 horas

El nimero de digestiones que se pueden hacer por dia es de 6. con una
praduccion de 8.33 ton. por digestion,

Para determinar ¢l volumen del digestor se cuenta con el dato de que el
volumen cspecifico aparente (hulk) de In Yucea carnerosana es de 135 m?,
por tonelada de Yucca con 109, de humedad (4 con un rendimiento de 500
kg. de pulpa por ton, de Yucca, ambas absolutamente secas. el volumen que
ocupa la Yucca, con 109 de humedad, necesaria para producir 8.33%, ton,
de pulpa absolutamente seca, es de 225 m', un digestor de esta capacidad es
muy grande, por tanto se considerarin 3 digestores de 85 n, cada uno, para
una produccion de 2.777 ton, de pulpa por digestion,

Cilculo del balance de materia v energia.

Base: 2777 kg, de pulpa ab:olutamente seca por digestion,

1.—Cilculo del calor necesariv para efectuar la vaporizacién a 120°C.

Datos:

Yucca absolutamente seca A 5554 kg.
Agua en Yucca (109 de humedad) 617 ,,

K ¢al
Calor especifico de la Yucea 0.33 —
. C . . Kg°C
Temperatura inicial 20°0
Temperatura fing! 120°C

15



L
- Calor vneccsﬂ‘rio para calentar a 120°C

La Yucea: |

Qe == 5554 x .33 x (120-20) = 184000 K cnl.
Del Agua en Yucca:

Qar = 617 x (120-20) = 61,700 K cal

Del digestor: (El digestor v el aislante estin calculados en el siguiente

capitulo)

Pesn del digestor 26900 Kg.

K cal
Calor especifion del acerv 0117 o
. Kg®C
Temperatura inicial : 105°C
Temperatura final 120°C

s #2 2009000 x 0117 x (120.105) -3 47300 keal

Aislante:

Peso del aislante — 7 1288 kg,

Calor especifico — 0.20 kcal/kg?C
Temperatura inicial = — 105°C
Temperatura final e 120°C

aw = 1288 x 0.20 x (120-105) = 3860 keal,
Pérdida por radiacion:

Como se vera pestetiormente ] cilculo del aislante se hace sobre la base

de una pérdida de calor de 265+ keal/he m*. de digestor, a'la temperatura de

_ keal
17196 para 120°C Ta pérdida de calor es de: 1328 e

hr m?3.

17




El dren del digestor es (lc;: 132 e,

Por tanto In pérdida de calor por radiacién en esta fase del proceso es:
s = 132 x 1328 x 0.5 = K730 keal,

Calor total necesario para la vaporizacién es:

Qu = Qv + U + g F Qo 4 Qs == 305,810 keal.

La cantidad de vapor saturade de 10.225 kg/m®. necesario para la vapo-

rizacién es de: 565 kg

Calor que cede lu Yucca y el digestor al licor durante la impregnacion:
Qu = 5534 x 0.33 (100-807 == 36500 kcal,

Calor que cede el agua de la Yueca:

Qae = G617 x (100-80) =+ 12340 keal,

Calor que cede el digestor:

Qa7 26000 x 117 x (120:80) =0 126000 keal.

Calor que cede el aislante:

Q= 1288 x 0.2 x (120-80) == 1().30-:- kcal.

El calor que se pierde por radiacion segin la formula que se indica en

el siguiente capitulo es de 81.36 keal/m?.:

Qay == 132 x 8136 x 0.5 1 53K0 keal.
Calor total cedido:
Qu = qu + qa + qu + qu 4 s = 186145 keal,

Ll licor total que iuicialmente debe agregarse a la Yucea seri el necesa.

tio para que la cubra totalmente. Experimentalmente se encontid que dos-

pués de la vaporizacion Iy Yucea queda practicamente con la misma

dad (1095). Por tanto como la cantidad de Yucea con 109

18
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sc carga es de 6171 kg, 3 su volumen especifico aparente es de 13.5 m? por
tonelada, el volumen gue ocupa cs de 83.000 m. y se debcrﬁu de agregar pm"v
tanto 77000 lts, de licor con una densidad de 1.1 (84700 kg.). |

Una vez efectuada la impregnacién se extrae el licor residual. Quedando
impregnado 3.60 Its. de licor/kg. de Yucea A, S.. por tanto saldein 57000 li-
tros de licor a 80°C. Este licor se volvera a usar en las siguientes digestiones.
agregindose unicamente el licor caustificado y el licor negro de dilucién ne-
cesarios para completar ¢l volumen y la concentracion de Alcali Activo re-
querida,

El Hicor total <e agrega a una temperatura inferior a la que queda la ma-
teria prima despucs de la vaporizacion y se obtiene una temperatura de 80°C
con el calor que ceden fa materia prima y el cuerpo del digestor, A esia tem.
peratura se efectia la impregnacion,

La temperatura a que debe agregarse el licor total es:

84700 x 0.91 (80-Ty = 186145 kcal.

186145
80-T = —
84700 x 0.91
186145 ,
T = 80- . = 77.6°C

84700 x 0.9

Calor necesario para llevar a cabo la digestién:

Temperatura Inicial 80°C
~Temperatura Final - 171°C
Yucca:

G 7 8854 x 033 (17180 = 167.000 keal, |

19




N Agua en Yucca:
sa = 017 x (171-80) = 55000 kcal,
‘ Licor de coccién: el volumen retenido es de 3.6 litros/kg, de Yucca A, S.

La densidad de! licor es de 1.1:

Qo = 19994 x 1.1 x 0.91 x (171-80) = 1818000 kcal,

3

Cuerpo del digestor:

i

Quw = 26900 x 0.117 x (171-80) = 275,000 kcal,

Aislante:
Qea = 1288 x 0.2 x (171-80) == 23,400 keal.
keal

Radiacion: Li pérdida del calor os de: 2034 e -
hr .

Qoa = 132 x 2034 x 075 = 20200 keal,

Total: calor para efeciuar la coceion:

Q. = ¥ e o 2558.682 keal

Vapor saturads de 10225 K Fam®, necesario para efectuar el calentamien-
to durante la digestion es de 4800 kg.

Durante la coccidn se “purgan” 400 kg. de vapor por tonelada de pulpa

absolutamente seca:

vp = 2777 x 04 = 1110 kg
Vapor usado en esia fase del proceso:

vy = 4800 4 1110 == 5910 kg,

Calenlo de la cantidad de agua que se evapora durante la descarga del

digestor:
Peso y calores especificos de:

Lignina. etc. en Yucea = 5554 x Q.50 = 2777 kg.

20



Agua introducida en la Yucea , . -G17 kg..
Licor blanco 19994 x 1.1 = 21993 kg,

Total 25387 kg,
Vapor Purgado 1110 kg.

Peso Total del licor negro descargado | 24277 kg.

Calor especifico del licor negro 0.855 kcal/kg°C
Pulpn absolutamente scca descargada |
Peso 2777 kg.

Calor especifico S ' 0.33 kcal/kg°C
Cuerpo del digestor.

Peso 26900 kg,

Calor especifico 0.117 kcal/kg°C
Calor descargado aprovechable, ‘

Licor negro == 24277 x 0835 x (171-105) . = 1375000 kcal.
Pulpa = 2777 x 0.33 x (171-105) = 60500 kcal
Cuerpo del digestor 26900 x 0.117 x (171-124) = 148000 kcal
Total 1563500 keal

Peso del Vapor desprendido = 2950 kg.

Célculo de la concentracién del licor usado en la digestién:
El Ncor de coccidn estd formado por el licor blanco propiamente dicho
que viene del proceso de caustificacién y del licor negro que viene de los la-

vadores y que se usa para dilneion,

El licor blanco trae las sales usadas como reactivos, méis otras sales

(Na,CO,} que vienen como impurezas; pero que no toman parte en la re.

accidén,

21




La nomenclatura usada en este trabajo es la adoptada por la T.A.P.P.L

La cantidad de reactivo seleccionado para la digestién es la siguiente:

Alcali Activo 7.75%
Sulfidez 25 % ‘
Alcali total 9.2 9 {Determinado expcrimeritalmente)

La cantidad de sdlidos que corresponden a las cifras anteriores es la

siguiente:
Alcali Activo — 5554 x 0.0775 == 430 kg,
v 40 .
NaOH 430 x 075 x = 418 kg
31
. 39
Na.S 430 x 0.2% x ~— == 1345 kg.
31
53
Na.CO, — (506 - 430) = 130 kg.
31
Total de sélidos = 683 kg.

La concentracion de licor de caustificacion mids corminmente usada in-
dustrialmente es de 100 gr. de Na:O activo por litro. en tales condiciones, la
cantidad de licer que viene de la caustificacidn es de 4300 litros (4730 kg.).

El volumen del licor de coccidn es de 19,994 litros; el licor negro usado
para dilucidn es: 1569+ litros; la concentracion de sélidos solubles en el licor
negro, segiin se determinég por cilculo de tanieos, es de 189, por tanto:

Sohdos solubles en licor negro = 13694 x 1.1 x 0.18 = 17263 x 0.18 =

3107 ky.

Sélidos totales en licor de coceidn == 683 - 3107 = 3790 kg

29




Cilculo de los. lavadores:

In el diagrama de Dujo se aprecia que al tanque de descarga llegan:

32964 kg. de licor - pulpa; ahi se evaporan 2950 kg. doagua quedando en
el tanque: 30,07+ kg. de pulpa ¥ licor. La consistencia de la mezcla en este
punito es: Q279 (kp, de pulpa A, S, en 100 kg, de mezela); la concentracién

de solidos solubles ev de 24,109,

A la salida del tanque de descarga debe diluirse Ia mescla para tener una
consistencia de 3.0%, consistencia adecuada con que pasa al sistema de lava-

do. La cantidad de licor negro neeesario para diluiv o 3090 es 62559 kg, con

lo que se completan 92566 kg, de licor mis pulpa. rec ueridos para dar esy
# 1 I

consistencia,

Sistema de lavadores:

Ll proceso de tavadores consta de un sistema de tres pasos. efectuandose

ol lavado a contry corriente,

En la eaja de los lavadores Iy pulpa se diluye a 19, (277.700 kg. de licor

mis pudpay, La consister sia de la pulpa al dejar los lavadores es 109,

Para conocer la eficiencia del lavado se recurre al cileulo usando el gis.

tema de “Relacion de desplazamienty” (%) que consiste en determinar la can-

tidad de sélidos solubles qie arvastra el licor de las regaderas al pasar a tra-

vés de la torta de pasta, que se forma en la superficie de los lavadores

Nomenclatura usada (0},

D - Factor de dilucion on ka de licor que se agregan por kg. de

pulpa absolutamente socqy == Wi — W,




K,

R,

R,

W,

Wia
W

‘DR. = Relacién de desplazamiento = —eeee

9% de sdlidos solubles en ¢l licor residual ¢n 1o hoja al dejar

Ia pulpa el fer, lavador,

9 de solidos solubles en ¢l licor de descarga antes de diluir,

9% de sdlidos solubles en e licor residual en 1a hoja al dejar

el 20, lavador,

0/

/0
el ter. lavador,

o, de solidos salubles en e} licor residual en la hoja al dejar

el 3er. lavador,

Qs

el 2a. lavador,

do solidos solubles en el licor residual en la pulpa al dejar el pri-

mero segundo, ete., pasos,
% de solidos solubles en ol licor del tangue de descarga antes de diluir.

Licor de regaderas en la hwja al salir del lavador

{

e
i

Licor total de regaderas

(S"S) ‘\,,

(5,-S.)m W.

peso total del licor residual en la hoja al dejar el lavador a S% de s6-

lidos == Kg. de Licor/kg. de pulpa al dejar el lavador,

peso del licor de regaderas residual en la hoia al dejar el lavador s

5.9, de solidos,
peso total del licor de vegaderas o

Kg. de licor por kg. de pulps en el tanque de descarga antes de diluir.

de solidos solubles en el licor residunl en la hoja al dejar

9% de solidos solubles en el licor residual en la hoja al dejar

paso cualquiera)

Y, de séhdos,



Datos de cdlculo:

- Consistencia en el tanque de descorga v 9.27%
-Concentracion de sdlidos solubles en el angue de descarga 24.19%
Consistencia en L coja del lavador , 1.0 %
Consistencia de la hoja al dejar el lavador 100 %

“Factor de dilucion - 3.0

Relacion de desplazamiento: DR,

Primer lavador DR, . ) . 0.860°
Segundo lavador DR, o 0.620
Tercer Tavador DR, ' ( , 0.640
R,
(- —— (R, 4+ (1-Ry R
R.
R, =
1 4 R,
W, W, (1-0.0827) 10.0927 9.78
Ry =t oy e — = 1058 A
W, W, (1-0.10) 10.10 4.000
W, (1-0.10) /0.10
R, == = == 0.04909
W, {(1.0.013 /0.0t
Wo W, {1-0.10) /0.10
Rn = . == —— = 0.75
W WD 9 + 3
W, W, 9
R, = — = == 0.704
W, WD 4978 - 3
Rin
= D.R,
R,

Rip = By DRy = 0640 x 0.75 = 0.480
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‘Substituyendo valores tenemos:

C{1-0.64) [0.0909 4 (1-0.0909) 0.75) 0.2781

’ Rn w2 w
L 1 4 0480 1.480

R,:
(1-

)
R, [R. 4+ (LR R

R,

I <4 R, (3-Bo/Rs) (1-R) B, - R (LRY)

R = R DR, = 0.75 x 0.62 = 0465

Ro = 0.435

(1-R. /7R IR R, 4 (1-RoRO R R

il

0.1878

1 4 R, LR, (- RGRO REB- R, (RRY)
(eeme)
R.
(1-0.86) [0.978 x 00804 4- 10978 x 0.0909) 070+ x 0.978]
1 070410865 ¢ LOOTE x L0009) 0435 x LIBTS-0L645 (10435 x 0.1878)
.1005
R‘ T2 . T3 ()48
04151

Célculo de los sdlidos que se lleva la pulpa al salir de cada lavador:

A la salida del lavador:

Si = Rix S = 0263 x 2419 = 6.329
20, Lavador:

S: = R xS, = 0435 x 6.362 = 2.7679
3or, Lavador:

Ss = Ryx Sy = 0.1878 x 2767 = 0.52%
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Cilculo de sélidos que van a recuperacién y a dilucién del licor caustificado..

WiS, - W,S, 9.78 x 0.2419 - O x 0.0052 |
S' I e e e S = 18.1%
W, + D 12.78

Cantidad de vapor producida en la caldera de recuperacion:

El vapor que se usard en la planta es producido por la caldery ‘de‘ la plan-
ta de recuperacion, Para calcular Ja cantidad de vapor pmducido se liene que
tomar en cuenta la cantidad de lignina etc., que va en el licor negro, que ser-
vira como combustible v Ia cantidad de sales inorgdnicas, expresados comao
Na,CO, que leva el lcor,

La cantidad de Yucea absolutamente seca que se pmcesz; en 24 horas es

de 100 ton., cen un vendimiento de pulpa de 509,

Calculo de sales, como NaCO,, que van a recuperacion en 24 horas:

430 x 33
Kg dee Ne:O como Na.CO, = e = 735 kg,
3t
Na.CO, que leva el licor caustificado 130 kg.
865 kg

Pl

Esto es para 5355+ Kg. de Yucca A, 8., para 100 ton serd 1557+ Kg.

15574
Relacion de Na.CO, a sélidos totales en licor negro = —— = 23759

155 74450000

Poder calorifico del hicor — 7340 B t u/lb. de licor.

La cantidad de sélidos totales que van a la planta de recuperacién por

cada 2777 kg. de pulpa producides es la siguiente:
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Lignina, etc, 2777 kg.
Sales en licor caust, 683 kg.
Total 3460 kg.

in 50 toneladas de pulpa habrda 62205 kg, de sélidos.

62295
Calor total disponible =2 7340 X e v == 1,009,375,000 Btu/dia,
0.453
Eficiencia de la caldera 759,
Btu
Calor convertido en vapor =@ 750,000,000 ——- —
- dia
b
La caldera praduciri vapor sobrecalentado de 400 - absolutos y 750°F.
pulg?
Entalpia del vapor en estas condiciones 1390 BTU/1b.
Entalpin del agua a 20°C 36 ”
Calor necesario pava producir 1 Ih de vapor 1354 .

730000000 x 0,453
Vapor producido e e 10485 kg, vapor/hora

1354 x 24 250,920 kg, vapor/dia
La cantidad de vapor necesario por digestion = 6475 kg. vap.

Se hacen en total 18 digestiones por dia; por tanto se necesitarin 116,500
kg. de vapor de 10.255 kg/em’. por dia,
En el sistema de evaporacién de quintuple efecto, para concentrar el li-

cor de 18 a 509, de sélidos totales (75 se necesitan evaporar:

62295

Licor con 189, = — e = 346,083 kg, de licw
0.18
62205

Licor con 509, % e 2 124390 kp. de licor,
0.50 e

Licor evapurido 211,693 kg de licor.
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En un sistema de evaporacién de 3 efectos se evaporan aproximadamen-

te 3.0 kg de Neor por kg, de vapor (8),

Por tanto:
221693
Vapor necesariv para evaporacion = —— = 58340 kg/dia.
3.8

El vapor de evaporacion es vapor saturado a 3.5 kg/em®,

Se tiene un sobrante de 76080 kg, de vapor sobre calentado de 400
Ib/pulg®. 750°F. Para aprovechar este vapor se puede usar una turbina para
condensar el vapor y convertir el trabajo de la tnrbina en energia.

La cantidad de vapor que usard la turbing es 116 Ib/min, y- la presién

absoluta del condensado al dejar la turbina es de 2 pulg. de Hg.

Entalpia del vapor de alimentacion 1390 BTU/b.

Entalpia del condensade a 27Hg 962 .
428 »

Eficiencia de la turbina 609,

Trabajo real — 828 x 0.6 = 257 BTU/lb.

Calor convertido en trabajo = 257 x 116 = 29,800 1b/min,

Potencia posible en HIP* ~ 707,

Se podria pouer otra turbina en la linea de vapor de alta presiéon que va
a evaporadores, pues ahi se necesita vapor de 50 1b/pulg®. (9), asi que se po-
dra aprovechar la caida de presion para transformarla en energia aprovecha.
ble en la plania. 8i no se pone la turbina se puede poner una vilvula de re-
duccidn para tener el vapor necesario en los evaporadores,

Esto mismo se puede aplicar para la linea de vapor que va a digestores.

in el diagrama de flujo estd representado el balance del proceso,
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CAPITULO V

CALCULO Y SELECCION DE EQUIPO

Siguiendo el dingrama de flujo se ve que el equipo necesario para el fun-

cionamiento de la planta es el siguiente:

1.—Un astillador para reducir la materia prima a astillas de un tamatio mas
o menos uniforme. El astillador adecuado para la capacidad de la planta
es un astillador Norman con disco de 66" y 16 cuchillas con un motor
de 150 HP,

8. —Una Zaranda para seleccionar las astillas de un tamaiio uniforme, con
una platina de -+ x 2 m. con perforaciones de 1 x 2", para retener tiras

y trozos grandes, La flecha de la Zaranda estd accionada por un motor

de 8 HP,

3.—1In ré-astillador para reducir ¢l tamatno de las tiras y los trozos grandes
que son rechazados en la platina de la Zaranda, con un motor de 50 HP,.

4.—1 Silo de 1110 m?, de capacidad, construido de ldmina de fierro de 1/2”
de espesor, El silo estd formado de una seccidn cilindrica y wna seccidn
conica para descargar la materia prima,

5.——Dos transportadores de bandas para alimentar las astillas al silo y a los

digestores, con motor de 7.5 HP c/u,
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Cada transportador serd de aproximadamente 30 m. de longitud y un

ancho de 60 cm., con wna pendicnte maxima de 307,

6.-—3 Digestores estacinmarios con calentaniiento directo de 85 m*, cada uno,
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construidos de acere Firebox “C™ tipo A al silicio y al carbdn, Cada di-
gostor tiene un casquete esférico en la parte superior. una seccion cilin.
drica en la parte media y una seccidn conica con un dangulo de 60 con
la horizontal en i parte inferior,

Siguiendo las judicaciones del cidigo ASME Unfired Pressure Vessel
Code (10), se caleula ¢l espesor de Ia pared de cada una de las seeciones

del digestor, para soportar una presion de trabajo de 106 kg/em?., se

tienc:
Fspesor del casquete o-férico 1 374"
ispesor de la seccion cilindrica 11/
Espesor de la seccion conca b 3/8"
Didmetro del digy stor 3.6 m.
Altura total 11.3 .
Peso total 26.900 ton.

El digestor tiene en la parte inferior una vilvula de descarga de “‘émbo-
o de paso large™ de 107 de didmetro,

El cuerpo de la vilvula es de scero inoxidahle,

Aislar:te —Para hacer ol cileulo del espesor del aislante para el digester,
se aplica el criterio de permitiv una pérdida de calor por radiacién a la
mixima temperatura {7i°C) de 2034 keal/he m2 Con este dato se
caleula el espesor aplicando la ecuacion siguionte. (11)

Q KA (T,-1,)

0 L (K/h)



“en donde: -

0 |

—-— = es la pérdida de radiccién en la unided de tiempo y en la uni-

o Keal
dad de superficie ()
hr m?

K ¢s ¢l coeficiente de conductividad del aislante,

keal
()

hr m* oo

m

A es el drea del aislante (1 m?)

T, es la temperatura de pared del lado caliente (171°C),

Ty es la temperatura del aire ambiente (21°C),

L. es el espesor del aislante (m),

H es el coeliciente de conductividad combinado para la conveccién y

radiacion de ln sup. de aislamiento,
Usando como aislante magnesio tenemos:

kcal
K = 0.06398 e —

hr m?°C/m.
Hy = 4.39 Kcal/hr mé. “C/m,
Densidad = 0.304 kg/m”,

Con estos datos se caleula el espesor,

0.06308 x 1 x (171-21)

L o= - = 00450 m,
203.4 (1 - 0.06398)

Volumen del aislante 4,249 m?,

Peso total del aislante 1288 kg,
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7.~Tanque de descarga, La capacidad del tanque de descarga deberi ser de
| 250 m*., formado de una seccién cilindrica y una seccion cdnica en la
parte inferior, con un dngulo de 45°C con la hovizontal, El espesor de
las paredes del tanque se calcularon siguiendo el codigo ASME, Las ca-

racteristicas del tanque son las siguientes:

Didmetro 6 m,
Altura de la seccion cilindrica 8.4 m.
Altura de la seccidin cdnicn 212 m,
Altura total i0.52 m.
Presion de trabajo 1 ko,

Espesor de la ldmina:

Seccidn cHlindrica [
Seccidn conica 5/8.
Peso total del tangue 72.0 toneladas,

El espesor del aislante del tanque de descarga se calcula siguiendo el cri-
terio usada para caloular o aislante del digestor, La temperatura de pa-
red del lado caliente e+ 1207°C. Con estos datos el cidleulo nos da 3.0 cm.
para el espesor del aislante. con un peso total de 2900 kg, K tangque de
descarga Heva en su parte inferior un agitador accionado ror un motor
de 20 HP.

8.—Un depurador centrifugo con ranuras de 1 mm, La flecha del depura-

dor esta accionada por un mntor de 30 1P,

9.—Lavadores.—El equipo de lavadores consta de 3 tambores rotatorios, El
lavado se hace por suecton que es producida por colummnas barométricas
y el licor extraido es vaciado en tanques apropiades.
Los fabricantes de este equipo sefalan que la capacidad del lavado por
este sisterma ¢s de 27 ton, de pulpa por meteo cuadrado de lavador en

24 horas de trabajo,
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Las caracteristicas de los tambores lavadores son las siguientes: - .-

| 50
Area de lovado e 75 18,5 03,

2.7
Didmetro - 2.0 m.
Largo 3.0 m,
Altura de la columna barométrica 120 m,
Digmetro de la columna 8",

Cada lavador estd zccionado por un motor de 5 HP,

10.—Tanques para el licor de lavado,
La colunma barometrica de cada lavador descarga o un tanque de don-
de se tomari el licor para distribuirlo a los diferentes puntos del sistema
que lo requicran, E! drea de los tanques se calcula de acuerdo con el
drea de lavado; se recomienda que el area de los tanques sea de 2 m®.
por cada metro coadrado de drea de cada lavador. Se tienen 18.5 m®, de
superficie de lavado por tambor; por tanto el drea de cada tanque debe-
rd ser de 37wl con un diametro de 2 metros y altura de 5.9 metros, El
espesor de las paredes de cada tanque sera de 3/8",

11.—Tanque de almacenamiento del licor extraido después de la impregna-
cién, Este tanque debe de tener una capacidad de 135 metros cibicos con
un didmetro de 5 m. y altura de 7 m, con un espesor de pared de 3/8”,

12.-—Tanque para licor negro de dilucic 1 con capacidad de 50 m?*., didmetro

4 m, y 4 m de aliura, espesar de la pared 3/87

t3.—Tanque para licor caustificado con capacidad de 20 m*.; didgmetro 2.5 m,

N a

y 3.5 m, de altura, espesor de la paved 3/8°

Lh-—Los mdquinas formadoras de hojas con capacidad de 25 ton. por dia. Con

motor de 50 HP ¢/u. Li hoja sale de la méquina con 709% de humedad.
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15 ~Bombas.

a.—Bomba para cargar ¢l licor caustificado al digestor.

Gaste 4300 == 143 lts./mun,
Diametro nominal de la tuberia 1.5 pulg,

Altura total equivaleute considerando 509, de longitud equivalente por

peérdida de presidn por friccién y conexiones 20 m,
Potencia aproximada del motor de In bomba 3.0 HP,

b—-Bomba para cargar el licor negro de dilucion al digestor:

1269+
Gasto e 7 525 |ts/min,
30
Diametro nominal de la tuberia 3 pulg.
Altura total equivalente 20 m.
Potencia aproximada del motor de la bomba 7.5 HP,

c.—Bomba para cargar el livor de extraccion al digestor (este licor es el

que se extrae después de la impregnacion).

42000
Gasto - 7 1400 Its/min,
30

Diametro nominal de la tuberia 6 pulg.
Altura total equivalente 20 m.

Potencia aproximada del motor de la bomba 15 HP,

d.—Bomba para cargar el licor negro de dilucién al tanque de descarga

36

{para dilu‘ir a 39, de consistencia),

Gasto.—Se necesitan bombear 62642 kg, de licor del tanque del primer
lavador al tanque de descarga por cada 2.777 ton, de pulpa producida,
lo que equivale a bombear 1.130,000 kg, para 50 ton. en 24 horas por

tanto:



Gusto 710 Its/min, " | PRI R .

' " Didmetro nominal de In tuberin 4 pulg.

Altura total equivalente 15 m,

Potencia aproximada del motor de la borbs 7.0 HP.

e.—Bomba para Hevar la mezcla de licor y pulpa con 3% de consisten-

cin del tanque de descarga a los lavadores,

Gasto 970 lts/min,

Didmetro nominal de la tuberia 5 pulg.
Altura total equivalente 15 m,
Potencia aproximada del motor de la bomba 15 HP.

~=2 Bombas de las anismas caracteristicas para la i i i
f.-2 Bombas de 1 terist I la circulacién del licor

negro en los lavadores 2y 3.

Gasto 3200 lts/min,

Diametro non nal de la tuberia 8 pulg.
Allura tnal equivalente 18 m.
Potencia aproximada del motor de la bomba 30 HP,

g——-Bomba para llevar el licor negro del tanque del primer lavador a la

caja de este lavador para diluir Ja mezela a 1% de consistencia.

Gasto 2100 lts/min,

Didmetro nominal de la tuberia 7 pulg.
Altura total equivalente 18 m.
Potencia aproximada del motor de 1a bomba 25 HP,

h.—Bomba para llevar el licor negro de dilucién para la digestion, del

tanque del primer lavador al tanque de almacenamiento,

Gasto 198 lts/min.

Didmetro nominal de la tuberia 2 pulg.
Altura total e-uivalente 20 m,
Potlencia aproximada del motor de la bomba 5 HP,
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los evaporadores,

Gasto 250 Its/min,

Didmetro nominal de la tuberia 2.5 pulg,
Altura total equivalente 40 m,

Potencia aproximada del motor de la bomba

j—Bomba puara agua fresca.
Gasto 3500 Hts/mun.
Diametro nominal de la-tuberia 8 pulg,
Potencia aproximada del motor de la bomba
k.~—Bomba para yxircular agua blanca,

Gasto 1600 tts/min.
Didmetro nominal de la tuberia 6 pulg,

Potencia aproximada del motor de la bomba

16.~Planta de Recuperacion.

In este trabajo inicamente se mencionardn en forma global las partes

principales de la planta de recuperacidn va que no se cuentan con datos

suficientes para el cileulo del equipo,

La plamta de recuperacion constard de:

a.—Sistema de evaporacion de 5 efectos con evaporadores de superficie,

b.—Caldera de recuperacion,

c.—Planta de caustificacion,
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CAPITULO VI

‘ESTIMACION DE COSTOS Y UTILIDADES

'Es'sabido que la especie de las Yuceas se desarrolla en las zonas desérti-
f':as‘ de la Repiiblica Mexicana, por lo tanto debe de pensarse que al instalar
una planta para la produccion de pulpas celulésicas a partic de esa materia
prima deberd quedar localizada en algin punto de esta zona, Por estudios que
se han Hevado a cabo (12) se ha encontrado que uno de los lugares convenien-
tes para la localizacidn de esa planta es la Ciudad de Matehuala en el Estado
de San Luis Potosi.

Para la estimacidn de costos se considerardn para el funcionamiento de
la planta en Matehuala, S. L. P.

Se analizan ¢n este Capitulo los siguientes renglones:

I—Inversidn en:

a).—Construccién,
b) —FEquipo,

¢).—Gastos de instalacién.

I1.—Cargos fijos por tonelada producida:

a) —Amortizacién del inmueble,

b).—Depreciacidn del equipo.
¢} —Mauantenimiento,

d) .—Seguros.
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11}.---Costos de Materia Prima,
a) ~Yucca Carnerosana.
b) .~~Reactivos,

IV.—Costos de Operacidn,

a).~—Consumo de energia cléctrica,
b) .~~Consume de vapor,
¢)—Mane de obra directa

d) M) de obra indirecta,

V.Capital ¢ ¢ Operacion,

[.—Inversidr:

a.--Inversidon en construccion:

El espacio requerido para la instalacién del equipo, considerando expan.
siones, es de 20000 m¢. y el destinado a bodegas de Materia Prima de 1000 m?,

Asigmado al terreno un costo de $26.00 m., a la construccion del edificio
de Ia planta de $450.00 m?® v al edificio de bodegas un costo de $300.00 m?,

la inversién total aproximada en terrenos y construcciones es:

Terrenos bodegas 8 20,000.00
Terreno planta 400,000.00
Edificio Bodega 300,000.00
Edificio Planta 9.000,000.00

Total $9.720,000.00

bs—Inversién en Maquinaria:
Los datos de costo se obtuvieron de los fabricantes de maquinaria o de

sus representantes en México,




BT il

. Digestores:

" Costo por digestor o '$ . 650,00000

3 digestores ) BT
Vilvula de descarga 15,000.00
3 vélvulas de descarga o

Sub-total

Astillador

Zarands y accesorios

Re-astillador

2 transportadores de bandas

Silo para materia prima

Tanque de descarga (Fab, Nacional) y agitador
Depurador centrifugo

Sistema de 3 lavadores en serie con tanques y accesorios
2 laminadoras Rogers

Sistema de evaporadores

Caldera de recuperacién

Planta de caustificacién

Tanque para licor extraido después del periodo
de impregnacion

Tanque para licor negro de dilucién
Tanque para licor de caustificacion
Bombas,

En el precio de las bombas se consi'era también el precio

del motor y del arrancador,

Bornba puara cargar el licor caustivicado al digestor

P

it

$ 195000000

4500000
$ 1.995,000.00
215,000.00
71,000.00
100,000.09
95,000.00
800,000.00
400,000.00
140,000.00
1.200,000.00
£50,000.00
1.850,000.00
3.900,000.00
1.950,000.00

50,000.00
30,000.00
25,000.00

7.500.00
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Bomba para cargar of licor negro de dilucién al digestor

Bomba para cargar o} licor de exiraccion ai digestor

Bomba para cargar el licor negro de dilucion al tanque

de descarga

Bomba para levar la mezcla de licor y pulpa con 3%

de consistencia del tanque de descarga a los lavadores

2 Bombas para la circulacion del licor negro en los lava-
dores 2 y 3 $40,000.00 c/u,

Borba para Hevar ¢l licor negro del tanque del primer
Javador a la caja de éste para diluir al 19
Bomba para recivcular agua blanca

Bomba para cargar ¢l tunque de licer negro de dilucién

para la digestion
Bomba para alimentar con licor negro u los evaporadores
Bomba para agua fresca
Conexiones vilvulas y tuberias
Imprevistes
Total

c.-—Gastos de instalacién,

10,000.00
15,000,00

8,000.00
30,000.00
80.600.00

25,000.00

60.,000.00

8,000.00
18.000.00
160.000.00
4.000.,01:0.00
2.000,000.0u

18.662,500.00

Los gastos de instalacion se consideran de vn monto aproximado del 309,

del costo total del equipo, lo cual da un total de $ 5.598,750.00.

I1.-—Cargos f{ijos por tonelada de pulpa producida,

a-—Amortizacién del inmueble;

Se efectuard en 10 afios, por lo tanto el cargo anual por este concepto se-

ri de § 972,000.00.
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I

7 Considerando 300 dins de trabajo y una pnxlucciénfd‘ibﬁp:‘de 50',tonelzig
| :‘_"“glvns‘_(lcrpulpn, al cargo por tonelada correspondiente a este renglén serd do-

v

$ 64.66.

h.~Deprecincién del cquipo:

La inversion del equipo se deprecia en 10 afios, asi como también los gas-

tos de instalacién. El cargo anual por depreciacion del equipo sera entonces

$ 2.426,125.00,

<l cargo por deprecincidn por tonelada de pulpa producida serd de; $161.74,

Cm~Seguros,
in este renglon se considera una cantidad de 0.8% anual sobre el total

del capital invertido, lo que resulta un cargo anual de  § 271,850.00.

Cargo por concepto de sepuros por tonelada de pulpa producida: $ 18,12,

d.- ~Mantenimiento,
El 39, anual sobre el costo del equipo se cargard como costo de manteni.
miento, lo que resulta en un cargo por tonelada de pulpa de: $ 4852,

Total de cargos fijos por tonelada de pulpa producida:

Amortizacion del inmueble 64.66 i1
Depreciacian del equipo 161.7; -
Seguros 18.13
Mantenimiento o 48.52

) Sub-total § 29314



~MML—Costos do mnterin prima,_

Para determinar el costo de la Yucca carnerosana se tomard el mismo
coste de la madera sobre la base de Yucca absolutamente seca. Fn estas con.
dicioties o] costo de la tonelada de Yueca es de § 230,00,

La cantidad de reactivo usada es de 1548 kg, de Na.Q activo por tonela-
da de pulpa,

F1 costo del reactivo se calenlari en funcion del suifato de sodio v dxido
de calcio que se usan en la recuperacion v oen la caustificacion, vespectiva-
mente,

Considderamdo una eficiencia de recuperacidn de 859, la cantidad de sul-
fato de sodio gue se deberid agregar e

A
Na, 50, = .15 x 138 x 33 Kg.
i}

Costo del sulato de sodin usado por tonelada de pulpa  § 37.00.

El 6xido de caleio que se use deberd ser el necesario para convertir el car-
bonato de sodio que viene de a recuperacion a hidrvoxido de sodio; consideran.
do una eficiencia en o caustificacidn de 804 e tene:

115 a6

C“() E SO U - S T P52 K[.',
0.8 3t

Costo del oxido de calcio usado por tonelada de pulpa $ 39.50.

Costo de Materia Prima usada por tonelada de pulpa producida:

Yucca (rendimiento 509) $ 500.00
Sulfato de sodio 37.00
Oxido de calcio 3950

Sub-total § 376.50
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T IVe—Costos de Operacién,

a).~—~Consumo de energia cléctrica,

[
. i

Serd Ja suma de los moteres, multiplicada por 24 horas de trabajo y di-

vidida entre 50 toneladas diarias producidis, Se considerard que el consumo

de energin eléctrica de o planta de recuperacién es el 509% de la ener(;iti usa-

—-da en lo planta de celulosa,

Total de HP concctados {planta de colulosa)
hp-hr/30 toneladas

kw-hr/ton,

Consumo de la planta de recuperacion, kw-hr

Costo por kw hr
Costo del consumo de energia eléctrica por tonelada

b} ~~Consumo de vapor,

571

13700

205
102.50
0.35

107.62

Como se vié en el capitulo 1T el vapor que se usa en la planta es el pro-

ducido en la caldera de recuperacion, por lo tanto el costo del vapor sera uni-

camente el que ocasiona la mano de obra y la depreciacién del equipo, los

cuales quedan englobados en la estimacion de esos costos,
¢).—Mano de obra directa.

Constituida por el costo del salario de:

6 obreros en el trozado y seleccién de Yucca (salario
$450.00/mes)

2 obreros por turno en lox digestores (salario $900.00/mes)
1 obrere por turno en depurador y bombas ($450.00/mes)
1 obrero por turno en los lavadores ($600.00/mes)

8 obreros por turnn en planta de recuperacion ($600.00/mes)

6 obreros por turno en las dos formadoras de hojas

$600.00/nes)
Total por mes
Total de mano de obra directa

por toneladi de pulpa producida 8§ 29.16

Total

$ 2,700.00
5,400.00
1,350.00
1,800.00

14,400.00

10,800.00
$ 36,450.00




.

Y eeMana de obra indirvetn

Comprende el custa del trabajo de supervision técnica y administracidn,

1 Ing. Quimico Gerente de i Planta tmes) $ 15.000.00

1 Ing. Quimico Jefe de turno $7.500.00 mes 22,500.00

Contabilidad y servicios de oficina mes 15.000.00

Total de mano de obra indirecta por tonelada de pulpa preducida § 42.00
RESUMNEN

Resumen del costo total de producaidn por tonelada de pulpa cruda, a
partir de In Yucca Carnerossna siguiendo. 21 proceso Kraft modificado por va-

porizacién previa e impregnacon de la materia prima:

Cargos Iijos:

Amortizacidn del inmueble $ 64.66
Depreciacion del equips 161.7:4
Segurus ' ' 18.12
Manteniniiento 48.52
’ e en
Sub-total S 20304

Costos de Materia Prima:
Yucca carnerosana y reactivos $  A76.00
Consumo de energia eléctrica 107.62
NMano de obra dirvecta 20 15
Man de abra indirecta 42.00
Costo total de prodiccion por tonelada de pulpa S 1.047.82
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Para of capital dé operacidn se considera un 50% del cépital "t'zc')ﬁi:l‘:'iiii%m-._
tido. Considerindo este capital como un crédito a la empresa sev{endrtvin que ‘
tomar en cuenta los intereses que producira este capital,

El interés a que se presta el capital es de 109, anual, estos intereses se
aumentarin al costo del producte, por o tanto:
Capital de operacidn $ 16.990,000.00
Intereses al 109, anual 1.699,600.00

Cargo por concepto de intereses por tonelada de

pulpa producida » 113.26

Costo totai por tonelada de pulpa producida $ - 1,161.08
Estimacion de Utlidades

El precio que ticne actualmente en el mercado una pulpa con las carac-

teristicas de la obtenida en este estudio es de $ 1,76G0.00 ton,
Costo de In pulpa a partir de Yucca  § 1,161.08 ton.

Utilidad bruta por tonelada de pulpa prod .cida v$ 538.82,
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