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I. = INTRODUCCION.




En Chiapas en donde existe una gran zona de bos -
ques que pueden ser utilizados para la manufactura de pa_
pel, se encuentra un gran yacimiento de dolomita, que
puede servir de materia prima para la elaboracion del 1i
cor de bisulfito de magnesio,

Este trabajo tiene como objeto, el estudio de un
proceso para la obtencidn de licor de bisulfito de magne=
sio con un bajo contenido de calcio, utilizando la dolomi~
ta de los yacimientos que se encuentran en Chiapas. La
primera parte del proceso estard destinada a la obtencidn
de magnesio, con un bajo contenido de calcjo, y la segumr

da parte a la elaboracidn del licor propiamente dicho, uti
lizando el magnesio separado,




1. - GENERALIDADES.




A.- PROCESO AL SULFITO,

La invencion del proceso al sulfito, es acreditada
a Benjamin Tilghman, quimico americano quien patento
los resultados de sus experimentos en las fibricas de W,
W. Harding & Sons en Manayunk Pennsylvania en 1866.

C.D. Ekman, un quimico sueco, probablernente
gin estar enterado de las patentes de Tilghman, estable-
cid en Bergvik Suecia en 1874, la primera planta comer-
cial de pulpa al sulfito, usando bisulfito de magnesio co-
mo licor de cocimiento, l.a planta estaba equipada con
pequencs digestores rotatorios calentados indirectameri~
te.

Al mismo tiempo, el quimico aleman A, Mitscher
lich, desarrollo un proceso utilizando digestores cilindri
cog horizontales v estacionarios, siendo cocida la made~
ra a baja temperatura v presidn,

En Austria, Bugen Ritter v Carl Kellner, desarro
llaron en 1878 ur proceso en el cual el vapor era admiti-
do directamente en el digestor, siendo el tiempo de coci~
miento reducido considerablemente.

letas fueron las principalea modificaciones he-
chas a los procesos de Tilghman y Fkman.




ara la obtencion de pulpa
quimica, consiste esencialmente en el tratamiento de ma
dera, que ha sido previamente descortezada y hecha as ~
tillag, con una solucion de bisulfito de calcio, magnesio,
amonio o sodio, que contienen un exceso de anhidrido sul
furoso, a presidon y elevada tempe -atura.

El proceso al sulfito p

LLas condiciones de operacion se geleccionan de
tal manera que el licor actile, formando compuestos solu
bles con todos los constituyentes de la madera, afectando
lo menos posible a la celulcsa.

La puipa asi obtenida, presenta un color obscure;
por lo que tiene que cometersge n un tratamiento de blan-~
queo, siendo efectuado éste generalmente con hipoclorito

y cloro. La pulpa blanguead: esta compuestapracticame’:
te por material celuldorico puro, -
mente un 45% del peso de madera prepud ado,
taje depence del procesc especilicamente ut1izados:

aiendo este aproximiidar
Iiste porcer.
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B. - PREPARACION DEL 1LCOR.

El licor de nsuliito es pr eparado, haciendo reac
cionar anhidrido sulfuroso cou uia bise, que
carbonato o un hidroxidoe de caleio, magnesio,

godio. El anhidride suliuroso se disuclve en 2l agua prora
ia cual en pre

pucde sev van

A OO O

formar una solucion de dcido sulturoso,
sencia de alguna base, produce bisulfito cuando estd proa-
gente un exceso de icido, L. cantidad en exceso de este
acido, depende de la temper.tura de
presion de anhidrido sulfuroso (2:

la gsolucyon v de la

Las reacciones guimicas que se pltectuan en la
produccién del licor, son las sigiientes:




1.- Formacibn del acido sulfuroso:
SOg + HyO === H2803
2.- Formacidn del bisulfito: (si se emplea carbonato).
CaCOgz ¢ 2 H,SO4 —# Ca(HSOg)g ¢ CO2 ¥ H20
Si se emplea un o6xido:
CaO ? HoO =% Ca(OH)g
Ca{OH)p ¢ 2 HZSO3 -----*-'G’C.a\(SOBH)2 ¥ 2H50
Estas reacciones se efectian de manera semejan-

te tratandose de las otras bases.

Cuando no hay un excesc de dcido sulfuroso, se
forma unicamente el sulfite, por lo que siempre debe ha-

ber un exceso de anhidrido sulilurowo, para gue se pueda
formar el bigulfito 13?1,

I'n el licor de bisuliito se consgidera:

1. - Anhidrido sulfuroso total.- Es el anhidrido
gsulfuroso que es determinado por una titulacién yodomé-
trica.

2. - Anhidrido sulfuroso libre. - Que también se
le denomina disponible debido a que indica el anhidri-
do suliuroso en exceso de la cantidad necesaria para for
mar el suliito,

Segun lo anterior, en el licor de bisuliito, se pue~

g




de considerar el icido sulfuroso y el bisulfito propiamen-
te dicho, de la siguiente manera:

H,SO3, equivalente a anhidrido sulfuroso libre.
Ca(HSOg), = CaSO, . H,80;

El anhidrido sulfuroso libre es determinado por
una titulacidn con hidrdxido de sodio.

3. - Anhidrido sulfuroso combinado. - Este se cal-
cula determinando la diferencia entre el anhidrido sulfu
roso total y el anhidrido sulfuroso libre. El anhidrido
sulfurosc calculado de esta manera, representa el necesa
rio para formar el sulfito v es comunmente llamado anhi-
drido sulfuroso no disponible.

En la produccidn de licoer de bisulfito, se emplean
como materias primas: azuire o piritas para la obtencion
de anhidrido sulfuroso y un carbonato o un hidroxido para
absorber el anhidrido sulfuroso.

Cuando se emplea azuire, égte es primeramente
fundido* utilizando para hacer 1a fusidén, serpentines con
vapor generalmente & 50-60 1b/pu1g2 para obtener una
temperatura de 250°F. :

Durante la combustién del azufre se efectta la gi-
guiente reaccidn:

X -
S v Oy S0,

La combustion del azufre se lleva a cabo general
mente en una camara de combustion rotatoria o bien en




quemadores en donde el azufre fundido es pulverizado por
medio de boquillag., Este Gltimo medio es el méasg utiliza-
do actualmente.

En cuanto al aire requerido para la combustidn,
se sabe que un volumen de oxigeno, se combina conel
azufre para producir un volumen de anhidrido sulfuroso,
siendo por lo tanto teoricamente posible obtener un gas
con 21% de anhidrido sulfuroso. Esto no se realiza en la
practica, debido en primer lugar a que se guministra ai-
re en exceso para asegurar una buena combustion y en se
gundo lugar a que parte del anhidrido sulfuroso es trans-
formado a anhidridn sulfiirico.

Para obtener una maxima eficiencia, se debe man
tener la combustion a una temperatura constante arriba
de 10000C y el exceso de aire; no debera ser mayor del
10% (2).

Cuando se utilizan piritas; éstas son pulverizadas
y alimentadas al tostador junto con el aire por mediode
boquillas. Kl gas obtenido en la tostacion de piritas, con
tiene de 11 a 12% de anhidrido sulfuroso (28).

Una nueva técnica es hacer la tostacion de las pi-
ritag por medio de fluidizacibdbn, con lo cual se obtiene una
mayor eficiencia, conteniendo el gas producido de 14 a
15% de anhidrido sulfuroso (2).

Uina vez quemado el azufre o las piritas, el gas es
enfriado rapidamente, para evitar la conversion de anhi -,
drido sulfurogo a anhidrido sulfur co, la cual alganza un
méaximo a 75000 (28},

.08 sistemas de enfriamiento utilizados pueden




ger directos o indirectos. En los directos, se usan en
friadores del tipo de boquillas o empacados, 1mientras
que en los indirectos la tuberia que conduce el gas puede
estar sumergida en agua o bien ser enfriada con agua,ro-
ciada con esta ultima.

En los sistemas directos se utiliza poca cantidad
de agua, pero tienen la desventaja de que se disuelve un
poco de anhidrido sulfuroso.

Para la absorcion del anhidrido sulturoso,; se em
plean dos sistemas principalmente:

i.~ Absorcion en una lechada de hidroxidos,
2.~ Absorcion por medio de torres.

1.~ En el sistema de absorcion en lechada de hi~
droxidos, el anidrido sulfuroso prunero se disuelve en
el agua para formar Adcido sulturvuso, el cual reacciona
inmediatamente con los hidroxidos pura tormar primera
mente el gulfito; este ultimo Giepuesio reaee i cen s
4cido Sulfuroso para tormar el hsultito,

1.oe s18temas e JOT € OnoC (s 01 L0s e stebbing,
Burker y Bargess (301 Broentos cistemas <o emplean
o 4 tangues e seric, por dorde pasen ta lechadn y el anhi
drido sulfurnso ern contracotriente Los fongues forman
una sola umdad, semejarie ool terre gue tuvicra separ
raciones Ion la parte aricijov se put (e tenor ung Aona
empacada por donde pos i o hicalfito vaodisuaeito,

2. En el sistema de absoveidn por medio de to-
. Ld
rres, ¢atas estin cmpacadas cor 21 materal con el cual

va a se1 abgorbido ¢! anhidrido sulfuroso, pov ajemplo
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pledra caliza o dolomita siendo éste colocado en trozos
dentro de la torre. Por la parte inferior entra el anhidri
do sulfuroso y por la parte superior el agua, disolviendo~
ia roca formando el hisulfito. Generalmente se utilizan
dos o mas torres que operan a contracorriente,

C.- PROCESOS DE SEPARACION DEL CALCIO Y MAG -
NESIO DE LA DOLOMITA.

1.~ Proceso del agua de mar.
2.~ Calcinacién selectiva de la dolomita.
3, -~ Proceso de ferrosilicon.
4.+ Proceso de carbonatacidn.
1.~ Obtencién a partir del agua de mar (17}

Esta cs una de las fuentes mas importantes en la
obtencidn del dxido de magnesio.

Dada la baja concentracion de tas sales de magne”
sio en el agua de mar, debe emplearse un equipo que mar
neje grandes volimenes, por lo que el empleo de esta fuen
te resulta costeable cuando la planta es de gran capa~
cidad. En adicion, los siguientes factores tienen 1mpor-
tancia en la viabilidad del proceso empleado.

a). -~ Un medio barato para suavizar el agua.

b). - La prepuracion de una lechada de hidroxido
de calcio bustante pura, de una reactividad
apropiada para mantener las caracteristicas
quimicas y i{sicas constantes todo el tiempo.




¢). = Un medio econémico para remover el hidroxi
do de magnesio precipitado del gran volumen
de agua,

d), = Un método econdmico parala purificaddndel
precipitado,

En el proceso actualmente en usoc, el hidroxido de
magnesio es precipitado del agua de mar, por la adicidn
de dolomita calcinada, segun la siguiente reaccidon:

MgCl, ¢ CaO, MgO © 2 HyO —=== 2 Mg(OH), * CaCly
MgSO, * CaO. MgO + 2 HpO === 2 Mg(OH)y * CaSOy4

Debido a que €} agua de mar contiene ciexrtas can-
tidades de bicarbonato de calcio, zflice e impurezas goLi~
das suspendidas, es necesario tri xmr prev.amente el ag‘ua
que va a ser procesada. Este tx atamiento, consgiste en la
precipitacion de parte del magrcsio total contenido en al
agua con hidroéxido de raleio, El ¢ arbonato de calcio, la~
s{lice, el dxido férrico y otrus impurezas, son ocluidas
en el prec1pxtado y removidas como lodos des pués de una
gedimentacion.

El agua clarificada, es tratadaentoncescornia can
tidad necesaria de hidroxido de calcio pava efectuar 1
precipitacidn, como hidroxido de magnesio reaidual,

Debido a que ia concentracion del magreaioenel
agua de mar es muy baja, alrededov de 2,2 g de Oxide de
magnesio por litro, es necesav io procesar grandes vola -

menes de agua

Para la concentracion del precipitivdlo se ugan es

- 10




pesadores Dorr o grandes tanques de asentamiento. De~
pendiendo de las condiciones de precipitacion la concen
tracidn de la suspension descargada en el fondo de los es
pesadores, puede variar de 7 a 15% de hidrdxido de mag~
nesio, Para remover lag sales que acompaifan a éste en
la suspensi()m s¢ usa un sistema de lavado por decanta”
ciébn a contracorviente El hidroxido de magnesio lavado,
es concentrado, utilizando tiltros rotatorios y se le 80 -
mete pogteriormenie a un secado o calcinado.

9, = Calcinacidn selectiva de ia dolomita.

En este proceso, se aprovecha 1a diverencia en
las temperatusas de degcomponicidn detl cartonatode mag
nesgio y del carbonuio de calcio. Se etectia la calcinacidn
a una temperaturs en donde Gnicamente se descomponga
el carbonatc 4e magnesio. quedando el carboniio de cal~
cio practicamernte =in allerar.

La descomposicion se efectiua segin la siguiente
reaccidn:

CaCOy, MgCOy = CuCOg « MgO v COg

.o temperatura a la cual se efectda la reaccidnan

. . ‘ o =

terior estd generalmente comprendida entre 750 y 850°C
(10), dependiendo de 1o dowomita de que se trate,

La sepaacion del Oxido de magnesio delearhond
to de calcio. pucde hiacerse algunag veces por medios neu
maticos o mediante una sugpeosidn on agua, para formar
el hidrdvido de magnesio, que se sepida posie riormente
por medio de un sistema de o ribado (37,




3, - Proceso de ferroailicén,

En este proceso se obtiene el magnesio a partir
de dolomita calcinada, por reduccién del oxido de magne-
sio con ferrosilicén. La reaccidn que e efectia es la si~
guiente:

2 MgO,CaO + Si(Fe) —— 2 Mg *+ (Ca0),Si0y (Fe)

El magnesio asi obtenido, es de una gran pureza,

Este proceso tiene la desventaja de emplear altas
temperaturas y presiones reducidas. por lo cual deben
usarge retortas de una aleacidn de acero, cromoy niquel,

4, - Proceso de carbonatacidn de la dolomita,

En este caso la dolomita es calcinada, obteniéndo
ge una mezcla de 6xido de calcio y 6xido de magnesio. Es
tos Oxidos son hidratados y sometidos auna carbonatacidn,
la cual se hace a presion, siendo ésta aproximadamente

de 5 atmobsferas,

Las reacciones que se efectdan durunte la carbo-
natacidn son las siguientes:

Mg(OH), #2C0, ———== Mg(HCO3),

El bicarbonato de magnesio queda en soliucidn
mientras que el carbonato de calcio queda como preci~
pitado, Estos compuestos se separan por medio de unade
cantacidn y filtracion, -




D.~ PROCESOS ESTUDIADOS PARA LA OBTENCION DE
BISULFITO DE MAGNESIO A PARTIR DE LA DOLQ
MITA,

1.~ Obtencidén de licor por sulfitacién directa de
la delomita cruda.

2.~ Obtencidn de licor, por carbonatacién o pre-
sion de la dolomita calcinada y sulfitacion,

3: Obtencidn de licor por carbionatacidno presion
atmosférica de la dolomita calcinada y sulfita
cion.

1, Obtencidn de licor por sulfitacién de ia dolomita cru-
da.

En este proceso, la dolemita es triturada y molj ~
da para obtener un tumune de particula bastante fino,; por
ejempio menos 4 0.3 mm. esto gse hace conel objeto de
acelerar ta sulfitacién, Ya que la dolomita cruda es poco
reactiva. Con el material molido se hace una suspensiodn
noagua, la cuad es sulfitada dix ectamente, bajo tales con
diciones que tenga lugar 1y siguiente reaccidn: -

CaC0y. MgLO*H 074 5O, —==eMg(HSO3 15¥Ca80472C0,

como producto de esta sulfitacidn, se obtiene una solucidn
de bisulfito de mugnesio Y uro precipitade de sulfito de cal
cio. Esto se debs o 1y Mayor solubilidud que presenta el
sulfito de magnesjo que al estar presente en una gran
concemriacion en In sehucion, cetarda la tormacion  dej
bisuliito de cuicyo.

El sultito de calcio ey separado de la golucidn por

1y - -




decantacién y filtracion,

92, - Obtencién de licor por carbonatacidn a presién de la
dolomita calcinada y sulitacion ,

En este proceso el magnesio y el calcio son sepa-
rados por medio de una carbonatacion a presion, semejan
te a la descrita en la seccidén C de este mismo capitulo.

La solucidn de bicarbonato de magnesio obtenida
es muy diluida para ser sulfitada directamente, por lo
que tiene que hacerse una concentracion., Esta se consi
gue sometiendo la scluc idn a un calentamiento, parades-
componer el bicarbonato de magnesio en carbonato ba-
sico de magnesio. el cual es insoluble.

Con el carbonato basico de magnesio asi{ obtenido,
ge hace una suspension, la cual es sullitada directamen -~
te, obteniéndose as{ el licor de bisulfito e magnesio. La
reaccibén que se efectia cs la sigulente:

4 MgCO3, Mg(OH),. 5}{2(‘) « 1080, ~===2 5\ {HS8043)y ¥
4 CO2 T HyO.

3. - Obtencién de licor por carbonatacién a pregidon atmos-~
férica de la dolomita calcinada y sulfitacidn.

Este proceso sera descrito en el siguiente capitu~
lo de una manera mas amplia, por congtituir en sf el te -
ma de esta tesis.




111, - DESCRIPCION DEL PROCESO,




El proceso estudiado y que constituye el tema de
esta tesis es como sigue:

La carbonatacién de la suspensién en agua de dolo
mita calcinada, se efectia en presencia de sulfato de cal-
cio y a presidén atmosferica.

Como productos de in carbonatacion, se obtiene
una solucidn compuesia de sulfato y bicarbenato de mag -
nesio y un prec ipitade compuestc de carbonato de calcio;
ademis del sulfato de calcio v carbonato de magnesio que
no haya reaccionado.

i solucion filtrada eg calentada con Jos pases
provenientes de Incaloimeion de in dolomiia, para preci
pitar el carbonato basico de tingnesto por deszcompos weidn
del bicarbonaio, :

l.a solucidon restante, que contrene el sulfato de
magnesio, es separada del cavbonato basico de magnegsio
precipitado v tratada cou uns lechada de dolomita calcina
da, pora precipitar el hidrovido de magnesio, el cual jur_T
to con el carbonato basico de magnesio es sullitado, obte_
niéndosc uns solucion de bisulfito de magnesio, El sulfa ™~
to de calcio que queda como precipitade, es vecirculado
para una uueva carbonatacion,




Este proceso es muy seme jante al proceso de car
bonatacidn anteriormente descrito; difiriendo de éste ani_
camente, en que la carbonatacién interviene ademas co -
mo reactivo el sulfato de calcio.

Las partes basicas quelo componen son:

A.- Calcinaci6én de la dolomita.

B.- Carbonatacibn,

C.~- Precipitacion del carbonato basico de magne-

sio,
D. - Precipitacién del hidroxide de magnesio,
E. = Sulfitacidn.

A.- CALCINACION DE LA DOLOMITA

El carbonato de mugnesio, en uni atmosfera de an
hidrido carbdnico a 760 mm. de mercurio, se empiezd a
descomponer a 5400C, pero csta descomposicidones muy
lenta a esta temperatura, A\ su vez, el carbonato  de

alcio, en las mismas condiciones, se descompone arri -
ba de 890°C. En la figura No. |, se encuentran graficadas
las temperaturas de descomposiciondel arbon'undvma&
nesio v del carbonato de calcio contra la presion del anhi
drido carbbnico.

on la practica industrial se emplenn temperitu-
ras del orden de 1000°C para asegurar una calcinacidn

total y mas rapida de la dolomita,

Para lograr una buena extraceion del magnesiodu

- 16 -
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rante la carbonatacibén, es necesario que la calcinacién
haya sido total, Esta tiene la desventaja de que todo el oxi
do de calcio tiene que ser recarbonatado,

B. - CARBONATACION.

Durante la carbonatacion de una suspensiéon de do
lomita calcinada, el 6xido de magnesio pasa a solucidonco
mo bicarbonato de magnesio:

MgO r 2CO, + H,0O ——+Mg(HCO3)9
esta reaccibon se lleva a cabo en dos pasos:
MgO r CO, * x H,O ———+MgCO3(H,0) x
MgCO3(H20)x « COyp —Mg(HCO3), * (x-1)H,0

Por otra parte, el 6xido de calcio permanece co-
mo carbonato insoluble, ya que el producto de solubilidad
del bicarbonato de calcio es bajo,

Generalmente, la carbonatacidn de los hidroxidos
de calecio y magnesio se lleva a cabo a presidon, puesto
que la solubilidad del bicarbonato de magnesio, depende
de la presion parcial del anhidrido carbdnico (8).

En la Tabla No. 1 se dan valores de la solubilidad
del bicarbonato de magnesio, expresada en gramos de
oxido de magnesio por litro de solucidn a diferentes pre-
siones parciales de anhidrido carbonico expresada en at-
mosferas,

h el proceso estudiado, la carbonatacién se ha-
ce en presencia de sulfato de caleio, teniendo esto como
objeto formar un compuesto de magnesio mas soluble y

- 19 -




TABLA No. 1

SOLUBILIDAD DEL BICARBONATO DE MAGNESIO A DI-
FERENTES PRESIONES PARCIALES DE ANHIDRIDO -
CARBONICO (8).

Presion Presion
anhidri- MgO Temp. anhidri- MgO  Temp.
do carbd g/l Oc docarbd g/l oc
nico. nico.

atm. atm.
0,018 1,0 1.8 3.2 17.8 19,7
0. 046 2.2 18 4.7 20.8 19
0,09 4,0 117 5.0 21,2 19
0.18 6.4 17 5. 6 22,1  19.2
0,37 8,5 18 6.2 23.2 19.2
0,92 10,5 18 1,5 24.5 19.95
1,00 12.3 19.5 9.0 27.1 18,7
2.1 5.8 19.5 18-56 35.8 18




N

por lo tanto poder efectuar la carbonatacién a presion at-
mosférica (21), obteniéndose una mayor extraccion de
magnesio. Las reacciones que s€ efectlan son las si -
guientes:

Ca(OH)2 * COg —>CaCOg4 * HoO
Mg(OH), * CO2 —— MgCO3 * HyO
I\/IgCO3 + COg *+ Hy)O — Mg(HCOS)2

Mg(HCOg), * CasO, —>MgS804 * CaCOy * COg * H,O

C.- PRECIPITACION DEL CARBONATO BASICO DE
MAGNESIO.

El carbonato basico de magnesio, se puede obte-~
ner a partir de una solucion de bicarbonato de magnesio,
dc acuerdo con la siguiente reaccion:

5 Mg(HCO,),, ——-—-—-—@&lMgC(),gMg(OH)Z x HyO « 6 COq

esta descomposicién se efectiia debido a que se disminu -
ye la concentracion del anhidrido carbdnico, la reaccidn
indicada gse desplaza hacia la derecha.

La concentracion del anhidrido carbénico eun la
solucidn se puede disminuir,; bajando la presion del sis-
teran o elevando la temperatura. Lo primero puede ha -
cerne por ejemplo, nediante aereacion, con lo cual se
consigue bajar la presion parcial del anhidrido carbéni -
co; esta aercacion se puecde efectunr a temperatura am-
hiente, s6lo que de esta manera la precipitacién es bas-
tante lenta (7). En el segundo caso, la solubilidad del




anhidrido carbbnico se disminuye elevando la temperatu-
ra.

En la Tabla No, 2 se da una relacioén de la solubi
lidad del bicarbonato de magnesio, expresado como oxi-
do de magnesio, en funciétn de la temperatura y a una
presion de 700 mm,. de mercurio (B). '

La precipitacidn del carbonato basico de magne -
sio, generalmente se lleva a cabo, sometiendo la solucidn
de bicarbonato a un calentamiento entre 70 y 80°C .

D. - PRECIPITACION DEIL. HIDROXIDO DE MAGNESIO.

Para la precipitacidon del hidroxido de magnesio
la solucidn de sulfato de magnesio es tratada con una
lechada de dolomita calcinada, o sea que la reaccion
que se efectia es la misma que la del proceso del aguade
mar descrito en el capitulo anterior,

MgSO, * CaO. MgO *+ 2H,0 —=2 Mg(OH}p * CaSO,

Esta reaccidn ticne como base la gran insolubili -
dad del hidrdxido de magnesio, que es de 0.009 g/l de
agua (12).

El precipitado obtenido en la practica industrial
es muy fino, y su tamano de particula c¢s de un micrén
(13), por lo cual presenta una gran superficie para
reaccionar. Este precipitado es de tipo coloidal y por
consiguiente de dificil concentracidn, ya que su veloci -
dad de asentamiento es muy baja, teniéndose que utili-
zar asentadores de una gran superficle.
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TABLA No., 2

RELACION DE LA SOLUBILIDAD DEL BICARBONATO
DE MAGNESIO Y LA TEMPERATURA, A UNA PRESION
DE 700 mm. DE HG. (8)

Tempe~
ratura

Oc

1.5




E.- SULFITACION,

En esta parte del proceso el hidrdoxido de m agne
sio, junto con el carbonato basico de magnesio precipi-
tado, es tratado con un gas que tiene un contenido de
anhidrido sulfuroso del orden de 17%.

Con el hidréxido y el carbonato se hace una sus -
pensidn en agua, en una proporcidén adecuada para obte-
ner en la sulfitacidén un licor con la concentracién reque
rida de bisulfito de magnesio.

Las reacciones que se efectlan son las siguientes:
SO, © HZO — H2803
Mg (OH)2 * 2 H2 SO3 ---—VMg(HSOS)z ¥ 2 Hy,O
4MgCOq I\/Ig(OH)QE)HzO'«1OHZSO3 —5 Mg(H503),%4CO,
« 11 HZOn

En la tabla No, 3 se da una relacidén del sistema

6xido de magnesio-anhidrido sulfuroso-agua y la presidén

(4).




TABLA No. 3

ANALISIS DE LA FASE LIQUIDA DEL SISTEMA OXIDO
DE MAGNESIO-ANHIDRIDO SULFUROSO-AGUA, A DI-
FERENTES PRESIONES DE ANHIDRIDO SULFUROSO Y

A 25°C,
Presion total SO,
mm de SO2 SO, libre Combi_

mercurio g/100 g de agua  nado. MgO
130. 2 28, 2 14,0 14, 2 8,90
154.4 28,0 13,15 14,85 9,30
213.2 35,6 17. 4 18,2 11,40
264,3 35,2 17,3 17,9 11, 20

288, 0 37.5 18, 75 18,75 11,170
326,5 . 40.7 20,35 20,38 12,75
410,9 42,1 20.8 21,3 13.35

560, 7 50.3 24.9 25,4 15, 90

638, 4 51,6 25.3 © 26,3 16,50

. 726.8 50,7 24, 85 25.85 16, 20
728.4 52,0 25.8 26, 2 16,40




IV. - TRABAJO EXPERIMENTAL,




El trabajo experimental, incluy6 Gnicamente aque~
. Y . -
llas partes del procesio de lag cuales no se€ digponia de
suficientes datos en la litcratura.

Todas las pruebis efcctusdas, se lievaron a cabo
a nivel de laboratoricy {ueron lag sigvientes:

.

a)- Carbonatacion.
b, Fiiracidn.
cle Sulfrtacidn.

A, C/\RB()'&,\J:’\'I‘!\C.‘EON

Lae pruebis de car bomitacion tuvieron como obje
to determinir el tiempo requerido para efectuar la ex =
traccion del magnesio, utilizando difer

entes relaciones
g6lido-liquado de la guspension

pOr il honatar,

Pave lug pruevas de Carbonatiucion s uhilive dolo-
mita caloinada a ) 0000C o sea, leialmente coicinado, oon
teniendo 55% de ov.do de Lalcioy 9% de oxido de magne

nio, Il sulfato de magnesio. fenin 78% de puresd.

El gas utilizado Dati afectuar i

carbonatacion
fue anhideido cotbério pura o una mencia de anhidrido
corbonico y aire.




Primero se efectuaron dos pruebas para determi-
nar el efecto de la temperatura, una de las pruebns se
realizd a 25°C y la otra a 15°C. Estd Gltima se selecclo”
nd teniendo en cuenta que duranie la operacibn la tempg
ratura no se eleva por lo general més de 10°C.

. velacién sblido
1{quido de 1:20 estando ia fase sblid ia per 48 %
de dolomita calcinada y 592% de gulfate de calcio. Se selec
ciond esta proporcifn por ser COn .a gue S& obfrivouname

%

jor extraccidn de magneszic en prucbag prejuninares réa
lizadas con anterioridgad:

En egtas dos pruebas, 5¢€ utilizd anhidrido carbd -
nico purc, ne€ trabajé con un gasgto de gas de 1.0 i/ min,
giendo éste alimentado por medio e un cdifusor.

La suspensidn ge mantuvo a yilads congtantemente
para evitar sedimentacién de lox ¢blidog, v ia temperatu
ra se mantuvo constantc mediante un buic de rgua

En cada una de ias mMuuglias tomadns, se analizd
el contenido de magnesgio, sl como sulfatos y bicarbena
tog. Para estos andlicis, se utiliwenron métodon velumé
tricos {24, (27,

Lo valores obtenidog ge presentan on lag tabing 4
y 5, «n donde el magnesio extrarde vstd exprecado come
gramos de dxido de magnesio per HHTo. Egtos regultados
ge encuentran asimismo graficados on lag figurus Nos, 2
y 3,

En ambas pruebas se obluvo el mismo rendimien
to, clectudndoge la carbonatacion en el migmo tiempo, De
10 anterior s¢ desprende gus 14 infiuencia de ia temperaty

ra dentr o de los limites ergoyadon, €8 pricticamente nu-

- 28
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She

la, afectando Gnicamente en las cantidades finales de sul
fato y bicarbonato obtenidas, pues en la prueba a 35° C
se obtuvo una mayor cantidad de magnesm como sulfa-
to que en la prueba efectuada a 25°C, aun cuando larcan
tidad de magnesio extrafida en ambos casos era la misg
ma.

Posteriormente se hicieron dos pruebas; una con
una relacidn sdlido-liguido de 1:20 y otra con una rela-
cidén de 1:10. En ambas se utilizd la misma proporcidn
de dolomita calcinada y sulfato de calcio que en 1as prue
bas anteriores.

El gas que se utilizd tenfa 25% de anhidrido car-
bbénico y 75% de aire, en volumen,

En este caso se trabajd con tres litros de solucidn
y con un flujo de gas de 45 1/min,

En estas pruebas, no se mantuvo la temperatura
congtante.

En cada una de las muestras tomadas, se hicieron
los mismos andlisis que en las pruebas anteriores.

En las tablas Nos. 6 y 7 se dan los resultados ob-
tenidos en estas carbonataciones, estando como en’  los
casos anteriores, los resultados expresados como gra~
mos de 6xido de magnesio por litro,

En las dos pruebas anteriores, se obtuvieron re-
sultados semejantes, ya que se logrd el mismo porcen -
taje de extraccién, En la segunda prueba se necesitd el
doble del tiempo para efectuar la extraccion, pero se te
nia una concentracion del doble. B
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TABLA No, 4

CARBONATACION DE CaO,MgO Y CaSO4 CON C02 PU

RO A 25°C,

Tiempo Mg total MgSO,* Mg(HCOg)* % Extrac
min, g MgO/1 g MgO/l g MgO/1 cién
10 0 0 0 0
20 3.2 3.2 0 34,0
30 7.3 4,0 3,3 78,0
40 8,15 4,45 3,7 85,0
50 8,35 4,6 3,15 88,0
60 8.4 4,75 3,65 90,0
70 8.5 4,90 3.60 91,0
80 8.5 5, 00 3. 50 91,0
100 8.5 5.2 3.30 91.0
130 8.5 5.4 3.10 81.0

* Calculado .

*x Por diferencia.
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Fig. No 2 Contidades en solucion resultante de la carbonatacion
de CoO'Mg0 y CaSQ, a 25°C, relacion sdlido: liquido de 1:20
'y €Q, puro




TABLA No, 5

. CARBONATACION DE CaO.MgO Y CaSO4 CON CO4 PU-
RO A 350,

Tiempo Mg total MgSO, Mg(HCO )9 % Extrac-

min, g MgO/l g MgO/1 g MgO/Bl cibdn,
10 0 0 0 0
20 3.36 3. 00 0,36 38.5
30 7.30 4,10 3.20 78.0
- '40 8,15 4,35 3.80 87,3
50 8.3 4, 65 3.65 89,0
60 8.4 5. 00 3.40 90,0
70 8.5 5,15 3.35 91.0
80 8.5 5,40 3.10 91.0
100 8.5 5,50 3. 00 91,0
130 8,5 5.60 2,90 91,0
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Fig. No. 3 Cantidades en solucién resultante de lo carbonatacion

de CaO'MgO y CaSO4 a 35°C, relacion sdlido-liquido de 1:20
N y (:02 puro




TABLA No, 6

CARBONATACION DE CaO,MgO Y CaSO, CON UNA RE
LACION SOLIDO-LIQUIDO 1:20, UTILIZ&NDO UNA MEZ
CLA DE COs Y AIRE 25% - 75%.

Tiempo Mg total MgSO4 Mg (HCO3), % Extrac

min, g MgO/1 g MgO/1 g MgO/1 cibn,
10 0,08 0. 08 0 0.85
20 0. 20 0. 20 0 2.15
30 2.45 2.495 0 26, 20
40 4,58 4,30 0, 28 49, 00
50 6,45 5.2 1,25 69, 00
60 7.6 5. 50 2.1 81,00
70 8.25 5,55 2,70 88, 00
80 8.50 5, 60 2,90 91, 00

100 8,50 5,60 2,90 91, 00
130 8.50 5. 60 2. 90 91.00
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Fig. No. 4 Cantidodes en solucion resultante de lo carbonatacion

de CaO-Mg0 y CaSO, con una relacion golido-liquido de 1:20
utilizando una mezcla de CO, y gire 25% y 75%




TABLA No, 7

CARBONATACION DE CaO.MgO Y CaSO4 CON UNA RE
LACION SOLIDO LIQUIDO 1:10, UTILIZANDO UNA
MEZCLA DE CO, Y AIRE 25%=75%,

Tiempo Mg total Mg SO Mg (HCO3)2 % Extrac-

min, g MgO/1 g MgOf‘l g MgO/1 cibn,
10 0. 04 0. 04 0 0, 21
20 0, 05 0. 05 0 0, 27
30 0,08 0. 08 0 0,43
40 0, 55 0.55 0 2,94
50 2,58 2,58 0 13,80
60 4,173 4,173 0 25,30
70 6,50 6.50 0 34,80
BO 8,40 7,70 0,17 45, 00
100 11,70 8.80 2,90 62, 50
130 15, 00 10,10 4,90 80. 00
160 16,60 10,90 5. 70 89.00
190 17.2 11, 00 6. 20 92,00
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Fig No. 5 Cantidades en solucioh resultante de la carbonatacion
de CaO MgO y CaS0O, con une relacion solido-liquido de 110
utilizondo una mezcla de CQ,y aire 25% y 75%




B. - PRUEBAS DE FILTRACION,

Estas pruebas tuvieron como objetodeterminar las
constantes de filtracion para cada una de las suspen =
giones con que se trabajbé., Los valores de presidn indi-
cados en las tablas corregponden a presién monométri -

ca,
Bagindonos en la siguiente ecuacidn:
P& =z r''vav ¢ (33)
* e
V/A 2 A F« pm
P = Presidn r'' - Coeficiente de resistencia

6 = Tiempo de filtracién v : Volumen de la torta
V = Volumen de filtracién 4= Viscosidad

A - Area de filtracidn ¢ = Resistividad del medio fil
trante,

m = Coeficiente de porosidad

S) = r''va V. Emp/.(
V/A 2P A P

haciendo:

Cvs= r'vu
2P

b = E’nf’ Al
P




ge tiene:

e Cv _\_/'_
V/A A

*+ b

Tiempc de filtracion,

]

©

V = Volumen de filtrado.
A = Area de filtracidn.
C

v = Constante.
b = Constante.

Estas ecuaciones son aplicables a tortas incompre-
sibles.

Para saber si la torta es incompresible , se to~
ma la ecuacidn anterior, pero gin congiderar la resgisten -
cia del medio filtrante se tiene:

© " \Y
= ' VA —
VIA —gp A
2 5 A2
\Y = 2A
——— -« e P =
SR r'' v kP
o si al graficar vz/e contra P resulta una linea recta, 1a
torta es incompresiblie. Para este caso las constantes Cvy
b se calculan, graficando ©/V/A contra V/A ,a presidn
constante, siendo Cv la pendicuie y b la ordenada al oxrigen,

Para hacer las pruebas de filtracidn, se utilizd un
filtro prensa de laboratorio con un Area filtrante de48cm?™,

h)
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Para determinar si la torta era incompresible, se
hicieron pruebas a diferentes presiones, midiendo el vo
lumen de filtrado obtenido en un tiempo dado,

Para el calculo de Cv y b, se hizo una prueba a la
presi6n seleccionada para hacer la filtracion y se deter
mind el volumen de filtrado a diferentes tiempos,

L.as suspengiones con gue se hicieron pruebas fue
ron:

1.~ Suspeneidn de carbonato de calcio,

2, - Suspensién de carbonato bisico de magnesio.

3, - Suspensién de sulfato de calcio.

Los resultados de las pruecbas de filiracidn estan
dados en las Tablas Nos. 8, 9, 10, 11, 12y 13 encon -~
trindose los datos de estas tablas graficados en las figu

ras Nos. 6, 7, 8, 9, 10, 11, 12, 13 y 4.

LLog valores de las constantes que se obtuvieron
fueron los siguientes:

1.~ Suspensibén de carbonato de culeio:

Cv

0. 94 sng/cmz

b

i

3,3 seg/cm
9. - Suspensidn de cavbonato bisico de magnesio :
, . 2
Cv i 32,4 #og/em®

b =~ 20 seg/cm
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3, - Suspensidén de gulfato de calcio:
Cv =~ 3.28 sseg/cm2
b= 5,7 seg/cm

La torta de carbonato basico de magnesio €S algo
compresible, pero como se va a hacer la filtracion en
filtro de vacio, se puede considerar como incompresible.

C,- PRUEBAS DE SULFITACION.

La prucba de gulfitacidn efectuada fuvo como cbjeto
determinar l1a cantidad de magnesioy anhidrido suifuroso
disueltos, asi como la relacidon anhidrido sulfuroso 2 6xido
de magnesio 3 diferentes pH-

Para efectuar esta prueba, sC utilizd una suspensic’)n
de hidréxido de magnesio y pura gulfitar un gas que contenia
17% de anhidrido gulfuroso.

La cantidad de hidroxide de magnesio en la suspen”
gioén fue la guficiente como para mantener siempre durante
la sulfitacién una fasc golida formada por sulfito de magne
810,

La suspensién ge mantuvo agitada para evitar asen”
tamiento y el gas fue inyectado por medio de un difusor. La
temperatura s€ mantuvo congtante 25°C.

A la golucion de las muestiras tomadns, st le hicie~
ron analisis de magnesio. anhfdrido sulfuroso total,libre y
combinado, Para el analisis del magnesi», 8¢ utilizd el
mismo método empleadoe en lns pruebag dc c\u'bonz«t:\cién R

(27). Parael analisis del anhidrido gulfuroso, se utiliza




TABLA No. 8

CALCULO DEL FACTOR V% PARA CONSTRUIR LA
GRAFICA V?2/® VsP, PARA DETERMINACION DE COM
PRESIBILIDAD DE LA TORTA DE CARBONATO DE

CALCIO.

P ) v Ve[e
Kg/cm? Seg. Cm?3 Cm°/seg
1 30 110 403
2 30 154 790
3 30 178 1050
4 30 208 1450
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fig no.6 Deferminacicn de compresibiidad de la torta de carbo-

nato de calcio




TABLA No., 9

CALCULO DE LOS FACTORES V/A Y ©/V/A, PARA

CONSTRUIR LA GRAFICA ©/V/A Vs V/A PARA DE-

TERMINAR LAS CONSTANTES Cv Y b EN LA FILTRA-

CION DE LA SUSPENSION DE CARBONATACION DE
CALCIO,




VA cm

Fig. fo. 7 Daterminacion de las constantentes de filtracion ds ia

suspensidn de carbonato de calcio @ una presion de 3 Kglcmz
moanometricas
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TABLA No, 10,

CALCULO DEL FACTOR V4B PARA CONSTRUIR LA -

GRAFICA V¥ Vs P PARA DETERMINACION DE COM-

PRESIBILIDAD DE LLA TORTA DE CARBONATO BASI-
CO DE MAGNESIO

. 2
P ) velre
Kg/cm? Seg. Cm? cm®/ seg
1 30 55 100
2 30 71 169

3 30 90 268




Fig no 8  Determinacidn- do compresibllidad de la torto de
. carbonatc bdsico de magnesio




TABLA No, 11.

CALCULO DE LOS FACTORES V/A Y ©/V/A, PARA
CONSTRUIR LA GRAFICA ©/V/A Vs V/A PARA DETER
MINAR LAS CONSTANTES Cv Y b EN LA FILTRACION
DE LA SUSPENSION DE CARBONATO BASICO DE =

MAGNESIO.
o
P, © V/A VA
Kg/crn‘a Seg Cm3 seg/cm
20 15 0,438 34.3
32 30 0,700 42,9
42 45 : 0.920 48,9
50 60 1.100 54,5
57 75 1,250 60,0
64 90 1,400 64.2
10 105 1. 540 68, 2
75 120 1,650 72.6
80 . 135 1.750 77,0

85 150 1. 860 80,7
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Fig. ne. 10. Deteriinacidn de 1las constantes de filtracidn da lao
suspensién de corboncto Dauico G2 magnasio o une proskon  de
0.e4 Kg/ca® manométricos
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CALCULO DEL FACTOR V20 PARA CONSTRUIR LA -
GRAFICA V% Vs P PARA DETERMINACION DECOM
PRESIBILIDAD DE LA TORTA DESULFATO DE CA LCIO

TABLA No, 12,

-

) Y Vé/e
Kg/cm2 Seg Cm? Cms/seg
1 30 84 235
2. 30 128 545
3‘ 30 150 750
4 30 169 950
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Fig. ne. 12. Determinacion de compresibilidad de lo ftorio de sul :

folo de caicio.




TABLA No. 13,

CALCULO DE LOS FACTORES V/AY ©/V/A, PARA

CONSTRUIR LA GRAFICA ©/V/A Vs V/A PARA DETER

MINAR LAS CONSTANTES Cv Y b EN LA FILTRACION
DE LA SUSPENSION DE SULFATO DE CALCIO,

v (C] V/A _\—/_?K
Cm3 Seg. Cm. Seg/cm.
50 10 1.10 9.1
80 20 1,75 11,45
103 30 2.26 13,3
125 40 2,75 14,5
143 50 3.14 15.9
160 60 3.50 17,2
176 70 3.85 18.2
180 80 4,17 19.2
204 90 4,47 20,2

75
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Fig no. !3 Determinacion de las constantes de filtracion de
la suspension de sulfoto de calcla @ uno presisn de 3 Kg/em'

manométricas
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ron los métodos establecidog por la Tappi (29),

En la tabla No. 14 se encuentran expresados los
resultados de esta prueba, Como en los casos anterio-
res, el magnesio esta dado como gramos de 6xido de
magnesio por litro. Los datos de esta tabla, se encuen
. tran graficados en lag figuras 15, 16 y 17,
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Fig. No IS Contenido de SO, en lo fase liquida del sisterno MgO-
soa-nzo o diferentes pH, o una temperotura do 295°C y una
presidn porciol dc SO, de 100 mm de Hg




Fig. No. 16 Contenido de MgO en la fase liquido del sistema MgO-

SQa-HZO o diferentes pH, a uno temperaturoc de 25°C y uneo
presicn parciol de SO, de 100 mm de Hg
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V. - EQUIPO.




A.- DIAGRAMA DE FLUJO.

La dolomita cruda en estudio que tiene 53% de car
bonato de calcio y 43, 5% de carbonato de magnesio es tri
turada y calcinada. la calcinacidon se efect(la en un hor-
no rotatorio. Como productos de la calcinacidn, se obtie
ne una mezcla de oxidos que contiene 55% de Oxido de cal
cio y 39% de oxido de magnesio,

La parte de la dolomita que se va a carbonatar, es
hidratada, llevandose a cabo esta operacidn en un tanque
provisto de agitador mezclandoge la dolomita calcinada y
el sulfato de calcio,

Una vez hidratados los 6xidos, la suspensidnes pa
sada a los carbonatadores,; siendo éstos dos reactores ci
lindricos que trabajan en serie; los gases de carbonata -
cidn, se pasan a contracorriente con la suspensién,

Los gases que se utilizan en la carbonatacidn, son
los provenientes del horno de calcinacidon de la dolomita,
mismos que estan formados por los gases de combustién
y anhidrido carbdnico desprendido.

Después de la carbonatacidén, la suspensién obte-
nida, que estd formada por una solucidn de sulfato y bi-
carbonato de magnesio y un precipitado de carbonato de
calcio principalmente, es pasada a un asentador para con
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Para la produccién del anhidrido sulfuroso, se uti
liza un quemador de tipo tubular, que quema azufre pulve
rizado, La pulverizacidn del azufre, se efectia en un mo.
lino de martillos, Debido a que la alimentacidn del azufre
a un gasto de 300 gramos por minuto puede presentar pro
blemas en cuanto a control, se debe pensar en la posibil_i_
dad de utilizar anhidrido sulfuroso envasado,

B.- CALCULO Y SELECCION DEL EQUIPO.

Dada la necesidad de un equipo eXperimental en
donde se realicen lasg pruebas de carbonatucidén, paracom
probar los resultados obtenidos a nivelde laboratorio, el

equipo sera diseiiado, tomando como base la unidaddecar
bonatacién.

La capacidad del equipo serd tal, que el magnesio
extraido en la carbonatacion, sirva para la preparacion
del licor de bisulfito de magnesio requerido por una plan-
ia de celulcsa que procesa una tonelada de mnadera pordia,
El dfa sera considerado de ocho horas de irabajo.

Kl licor producido debera tener las Siguientes ca-
racteristicas: 150 gramos de anhidrido sulfuroso totalper
litro y un pH de 2.8 .

Para cada tonelada de madera, se necesita una

cantidad de licor tal que tenga 0,25 toneladas de anhidri -
do sulfuroso,

Experimentalmente ge determiind la relacidn anhi
drido sulfuroso-éxido de magnesio a un pH de 2, 8 ( Fig .
No. 17), encontriandose bpara esta relacion un valor de
2,8, Esta relacidn se tomara como bage para hacer e}

balance de material,




Debido a que la mayoria de los datos obtenidos en la
literatura, se encuentran en el sistema inglés, se tomara
éste como base para efectuar los calculos, siendo unica =
mente transformados al sistema CGS los resultados finales.

1, - Calcinador de dolomita.

El calcinador sera de tipo rotatorio, siendo el ca~
lentamiento directo con gases de combustién, operando és_
tos a contracorriente con el material por calcinar.

La calcinacidn se efectuara a 1000°C, 1832°F.

El combustible utilizado tiene un poder calorificode
19300 BTU/1b.

Dolomita calcinada 124 1b/hr
Combustible 18.5 lb/hr
Aire 260 1b/hr

El calcinador geleccionado fue de la marca Bar-
tlett & Snow y tiene las caracteristicas siguientes:

Didmetro del calcinador 15 pulg. 40 cm.,
Longitud del calcinador 12.5 pie 3.80m
Velocidad 1 rpm

Pendiente 3/8 pulg/ft
Refractario 4,5 pulg 11.5cm




Didmetro de coraza 24 pulg 60 cm

Potencia del motor 1 HP

9.~ Ciclén.

El ciclén trabajara con gases a 1300°F, entrando
éstos con una velocidad de 40 ft/seg. El cicldén tiene un
dismetro de 30 cm y 1.20m de altura. El diametro mini_
mo de las partfculas separadas es de 10 micras. La caf-
da de presion es de aproximadamente 0.2 pulgadas de
agua.

3, - Hidratador.

El hidratador serd un tanque con fondo conjco, Pro
visto de agitador y tendra una capacidad de 0.9 m", sufi-
ciente para contener la suspension de dolomita calcinada
requerida en dos horas. Sus dimensiones son: 1. 5 m de
didmetro, 0.5 m de altura en la parte cilindricay 0.3 m
en la conica. El tanque geria de lAmina de 3/16 de pulga~
da.

El agitador seleccionado corresponde al modelo
S-2 de la Mixing Equipment Company Inc., (20) apropia ~
do para la preparacién de lechadas. Tiene las siguientes
caracteristicas:

RPM = 1750
Potencia = 0,5 HP
Didmetro de

las aspas = 4,5 pulg.




4, - Carbonatadores,

Los carbonatadores seran dos reactores cilindricos
con fondo conico, que trabajaran en serie. La suspension
ird a contracorriente con los gases de carbonatacion, los
cuales tendran una velocidad de 9.2 m/min. La cugpensidn
permanecera 1,5 hr en cada reactor. Las dimensiones de

éstos son:
Volumen 1 m3
Diametro 0.6 m
Altura 3.6m

5.~ Precipitador.

El precipitador serda semejante a un enfriador de ga
circulando la solucion a contraco-

ses de contacto directo,
de 10.1. 0.3m

rriente con los gases- Tendra un volumeil
de diametro y 0.9 m de altura,

Temperatura de entrada de la solucion 80CF

Temperatura de salida de la golucion 166OF

Temperatura de entrada de los gases 1200°F

Temperatura de salida de los gases 125°F

Gasto de la solucidn 435 1b/hr

334 1b/hr

Gasto de los gases

Las mamparas ocuparan un 60% del area del preci-

pitador.
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6, - Enfriador de los gases,

El enfriador funcionari como una torre de deshu-
midificacién, El enfriador ird empacado con anillos Ras~
ching de una pulgada, Se usara agua para efectuar el en -
friamiento, La torre tendra un volumen de 22 1, un didme
tro de 25 ¢cm y una altura de 47 cm, -

Temperatura de entrada del agua 65°F
Temperatura de salida del agua 1100F
Temperatura de entrada de los gases 1250F
Temperatura de salida de los gases 80°F
Gasto de agua 850 1b/hr
Gasto de los gases 340 1b/hr
Caida de presidn 2,8 lb/pie2

7, - Tanque de reaccidon de la solucidon de sulfato de mag -
nesio con el hidroxido de calcio,

La reaccibén se llevard & cabo en un tanque provis
to de agitador, El volumen del tanque sera de 1 m3, el
didmetro de 1,5 m, la altura de la parte cilindrica de 0,5
m y 1z altura de la parte conica de 0,3 m, El agitadorse~
ré semejante al del hidvatador,

8, - Quemador de azufre,

El quemador de azufre seré de tipo tubular, tra-
bajando con una alta masa velocidad; con lo cual se con =
gsigue una combugiidn méis completa y se reduce el volu ~
men del quemador,

El quemador seri alimentado con el azufre pulve-

rizado, el cual entra con una parte del aire por medio de
una bogquilla, El aire secundario euntrard tangencialmente
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en la cAmara de combustién para obtener un buen mezcla-
do,

Azufre quemado 39,2 1b/hr
Aire 208 1b/hr
SOg 78,3 lb/hr

E1 quemador estard hecho de un tubo de acero de
8 pulgadas de dismetro, con 2 pulgadas de refractario tipo
guperplastic y tendri las dimensiones siguientes:

Longitud del tubo horizontal

principal. 6.7 pie 2,05 m
Ducto conductor de los gases 4,2 pie 1.28m
Didmetro 4 pulg 10 cm
Didmetro de la cimara de

combustion. 8 pulg 20 cm
Long. de la cAmara - 12 pulg 30 cm

9, - Enfriador de anh{drido sulfuroso,

- El enfriador de los gases sera de contacto direc -
to, estando empacado con anillos Rasching de una pulgada,
El agua y los gases van a contracorriente, El volumen s
de 10,5 1t, el didmetro de 27 cm y la altura de 1,40 m.

Temperatura de entrada de los gases 2250°F
Temperatura de salida de los gases 77°F
Temperatura de entrada del agua 65°F
Temperatura de salida del agua 168°F
Gasto de los gases 247 1b/hr
Gasto del agua 1360 1b/hr
Cafda de presidén 12,9 1b/ pie2
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10, = Sulfitador.

- El sulfitador seri una columna que llevard mam -
paras, debido a que no puede ir empacada porque se obs=
truirfa con el sulfato de calcio, L.as mamparas ocuparin
un 60% de la superficie de la seccidn recta de la columna,
Las dimensiones serin: didimetro 55 ¢cm altura 2,85 m,

Gasto de la suspensién 492 l1b/hr
Gasto de los gases 247 1b/hr
Contenido de SO9 en los gases

a la entrada. 17 %
Contenido de SOg en los gases

a la salida. 0.2 %

11, - Asentadores,

Los asentadores trabajardn durante un periodo de
dos horas, excepto el asentador de la suspensién de hidrd
- xido de magnesio y sulfato de calcio, que trabajaridn con=
tinuamente durante las ocho horas.,
Relacibén Relacién

Suspensidn l{quido-  liquido- Area 5
solido sblido Pie m
inicial, final,

CaCOy 13 5 20 1,85
4MgCO3Mg(OH),5H,0 172 10 16,5 1,55
Mg(OH)y y CaSO, 12,4 5,3 50 4,85
CaSOy4 13,2 3 13. 2 1,23

12, ~ Filtros,

El filtro que se selecciond para filtrar las suspen
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giones de carbonato de calcio y sulfato de calcio,esun fil
tro prensa de la marca sperry (26) con las siguientes carac
ter{sticas:

No, de placas 15

Tamafio 1.2 pulg 30 cm
Area de filiracién 24 pie” 2,2 cm
Espesor de la cd

mara, 2 pulg 5 cm

El tiltro serd de metal, recubierio con una regina
puesto que la solucidn de bigulfito de magnegio es bastante
icida,

Para filtrar la sugpengidn de carbonato bAgico de
magnesio, se gselecciond un filtro rotatorio de la marca Eim
co (31) con las siguientes caracterigticas:

Ancho 12 pulg 30 cm
Didmetro 18 pulg 45 cm
Area de filtracidn 4,17 pie? 0,43 pie?

13, - Equipo para el manejo de gazes,

Para el manejo de los gases de combustién delazu
fre y para log gases de combustién de la cilcinacibn de la
dolomita, se selecciond un ventilader que corresponde al -
modelo PW =20 de la Industrial Gag Engincering Co. {15},
con las sigujentes caracter{sticas:

RPM 2395

Potencia 0,5HP
Volumen maneja

do, ~ 300 pie®/min
Presidn 6 pulg. de agua
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Para la compresién de los gases de carbonatacibén
se selecciond un compresor rotatorio que corresponde al
modelo C=12 de la Fuller Company, que tiene las siguien
tes caracteristicas:

RPM 1160

Potencia 5 HP

Volumen manejado 44 pies/min
Presién de descarga 20 1b/pulg man,
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VI. - CONCLUSIONES,




1.~ La separacién del calcio y del magnesio de la
dolomita calcinada, se efectud mediante una carbonata-
c¢ibn, en donde intervino ademdis el sulfato de calcio, tg_
niendo esto como objeto formar sulfatode magnesioya que
éste es un compuesto més soluble que el bicarbonato de
magnesio, El gas utilizado fue una mezcla de anhidrido
carbdnico y aire, La carbonatacién se efectud satigfacto-
riamente a presién atmosféricx,

2.~ L.a reaccidn de zarbonatacibén esti controlada
por la absorcidn del CO2, determinandose que en lascon
diciones en que se efectud la experimentacidn y utilizando
una suspensidn de dolomita calcinada v sulfato de calcio
en agua, con una relacion sblido liquido de 1:10, se reque

rian 3 horas para efectuar una extraccidn de magnesio de
90%,

3. - Los productos obtenidos en la carbonatanidn
fueron bicarbonato y sulfato de magnesic en solucidén y
carbonato de calcio como precipitado, La relaciém de bi=-
carbonato de magnesic a sulfaio de magnesio, depende de
la temperatura a que se efectiie la carbonatacién; dismi -
nuyendo la cantidad de bicarbonato de magnesio y aurnen-
tando la de sulfato de magnesio al elevarse la temperatu-

ra, aln cuando la cantidad de magnesio extraida sea la
misma.,

4, - El bicarbonato de magnesio tiene que ser pre-
cipitado como carbonato biisico, ya que de dejarse en so-
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luéibn, al agregarse la dolomita calcinada se precipitard
carbonato de calcio junto con el sulfato de calcio,

5, - En el licor de pisulfito la relacion de anh(dri-
do sulfuroso a 6xido de magnesio resultd ser de 2.8; esta
relacibn es baja, ya que gi todo el magnesio hubiera esta -
do como bisulfito, se€ habr{a tenido una relacidn de 3.2, El
gue se haya obtenido un valor bajo, se debe a aue partedel
bisulfito de magnesio €8 oxidado ficilmenie a gulfato al e€s
tar el bisulfito en contasio con el aire, En lag pruebas efec
tuadas, un 12% del magnesio s¢€ encontraba comd culfato,

. - 106 -




VIIL. - BIBLIOGRAFIA,




Breyer F.G.

Chem & Met, Eng, 49, No, 4, 87, (1942)

Calkin B,

Modern pulp and paper making

Reinhold Publishing Corporation, 3a, Ed, (1957)
New York.

Casey P,

Pulp and paper, Vol, I,
intervscience Publishers Inc. (1952)
New York,

Conrad H, Frank and Brice B, Donat
J, Am, Chem, Soc, 70, 2179-82, {1948)

De Vos J,
Tappi 39, No, 12, 883-8, (1956)

Denver equipment company handbood (1954)

Doerner H, A, , Holbrook W, I, and Fortner
Otis W,

The bicarbonuate process for the production of
rmagnesium oxide,

Bureau of Mines, Techunical Paper 684, (1946)
Waghington,




10,

11,

12,

13,

14,

15,

16,

Engel M, and Ville J- :
Jour, Chem, Soc. P 1102, 1881

Fuller Company
Bulletin C-5
Catasauqua, Pennsylvania,

Gill A, F.
Can. J. Research 10 705-9 (19345,

Greider W, Harold and McArthur A, Roger
Pst, U. S. 2896915

Handbood of Chemistry and Physics
Chemical Rubber Publishing Co, 403, Ed,
1958 = 59,

Cleveland, Ohios

Henry H, Chesny
ind, Eng, Chem, 28, 38390 (1936)

Hougen Olaf A, And Watson Kenneth M.
Chemical Process Principles

John Wiley & Sons. Inc. 1959

London.

Industrial Gas Engineering CO:
Thermo High Temperatures Fans (1957)
Wegtmont, illincis,

Kern Donald Q-

Process Heat Transier

Mc Graw Hill Book C¢. inc, {1950)
New York,




17, -

18, -

19' -

20, ~

Kirk E, Raymond, Othmer Dorald F,
Encyclppedia of Chemical Technology.
Vol, VI

The Interscience Encyclopedia Inc, (1952)
New York,

Lunberg A.H,

Pacific Pulp and Paper Industry No, 21
Feb, 1842

Mc Cabs W, L, and Smith J, C,

Unit Operationg of Chemical Engineeving
Mc Graw Hill Book Co, inc, {1956)

New York.

Mixing Equipment Company Inc,
Catalog B-75
Rochester, New York,

Parthasavathy R, and Shah S, M,

Trans, indian ingt, Chem, Engs, 11, 48-53,
19581959,

Perry H, John

Chemical Engineers Handbood :
Mec Graw Hiil Book Co, 3a, Ed, 1950
New York,

Petro, Chem, Eng, 33 No, 9 67-64 (1961},

Scott Willred W,
Standar Method of Chemical Analysis
Ba, Ed, Voi, I, 918,




25,

26,

28,

29,

30,

31,

32,

(=Y

Sherwood T, K.

Absortion and Extraction

Mc Graw Hill Book Co, la. Ed, (1937).
New York.

Sperry P, R, & Co,
Catalog No, 7
Batavia, [llinois.

Standard methods for the examination of water;
Sawage and Industrial Wasteg,

American Public Health Association Inc., 10a,Ed.
New York (19553},

Stephenson J, Newell

Pulp and Paper Manuiacture, Vol, I
Preparation and Treatmemn of wood pulp
McGraw Hill Book Co, (1950},

New York,

Tappi
Standards analysis of bisulfite cooking liquor
T 604 m=~45 corrected, (1945).

The Co, Bartlett & Snow Company
Bulletin No, 18 (1961)
Cleveland, Ohio,

The Eimco Corporation
Bulletin ¥ 2022
Salt lL.ake Ciiy, Utah,

Unfire pressuve vesgsels

The. American Society of Mechanical Engineers
ASME (1952),

New York

110




33, -

34, =

355 e

36, -

Walker W, H,

Principles of Chemical Engineering
McGraw Hill Book Co,, 3a, Ed,, (1937}
New York,

Whitney P, Roy
Tappi No, 4, 172-175, (1953)

Witham G, S,

Modern Pulp and Paper Making
Neinhold Publishing Co, 2a, Ed.,
New York {1942),

Yoghida ¥, and Tanaka T,
Ind, Eng, Chem, 43, 1469 (1927;




APENDICE No. 1.




A,-CALCULO DE LA CANTIDAD DE COMBUSTIBLE
PARA LA CALCINACION DE LA DOLOMITA.,

Para el cilculo del combustible se hard primero
un balance de material y energia, basado en la cantidad
de dolomita que va a ger calcinada,

Entra:

124 1b/hr de dolomita cruda

- Sale:

36,8 1b/hr de CaO
26.6 1b/hr de MgO
55,6 1b/hr de CO,

Para el balance de calor, se necesitan los giguien
tes datos:

a), Calor de formacién de CaCOS. MgCO3, CaCOg,
MgCO,, Ca0, MgO, y COy.

b}, Calor de descomposicién de CaCOg, MgCO3 s

¢)s Calores especificos de CaCO .MgCOS,CaCOS
- MgCO3, Ca0O, NMgO, COy, NZ'OZ y HoO a las temperatu_
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rasg de operacidn,

1, - Calores de formacibn,

Estos estdn dados a una temperatura base de 25°C.
77°F (22).

CaCOg. MgCOg =-1, 005,000 BTU/1b mol
CaCOg4 - - 520,000 "
MgCOq = - 470,000 "
CcaO = - 273,000 "
MgO = - 258,000 "
CO, =~ 170,000 "

9, - Calores de descomposicion,

Los calores de descomposicion se obtendran con la
siguiente formula:

NHT :(;Hf (productos) -AH ¢ (veactivos} (14)
a), Calor de descomposicion de CaCOj. MgCO3.
CaCOB.,MgCO3 e CaCOgq + MgCOg3
- 1,005,000 - 520,000 -~ 470, 000
DH770F - = 520,000 - 470,000 -(-1,005,000): 15,000_§TU

lbmol
este calor de descomposicion ge corrigi6 a la temperatura
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a que se efectia la reaccién que es de 210°F. La férmula
que utilizada para esta correccién fue la de Kirchhoff,

SH = aHyg ¢ ST' A Cp dT ( 14)
To
en donde:

AH, = Calor de reaccidn a la temperatura dada.
OHpg = Calor de reaccibén a la temperatura base,
Cp = Calor especifico de cada compuesto.
To Ty = Temperatura base y temperatura a laque se efec
tda la reaccion,

Cp {CaCO4. MgCOg) 40,1 cal/gmol °K

Cp (CaCO3) 19.68 « 0, 01185T = 307,600
SRR

T

Cp (MgCO,) 16.9 cal/gmol °K

como la temperatura estd dada en °K y el calor en cal/ g
mol, para tener el calor en BTU/1b mol se tiene:

H, = aH g (348 5332
aH, = aH,_ +1.8{3080Co at = Hy, + 1.8)278aCp at
~H, = AH *r1.8[16.9(372-298)*19‘,68(372-298)*91.9%?.?_
(3722 2982) + 307,600 (—L_- _1 ) -40,1 (372-298)]
372 298
O HyqgOF = 14,690 BTU/1b mol

b). Los calores de descomposicidon de los demés
materiales, se obtienen de la misma manera,




Productos de Tempera Calor de des-

Material descomposi- tura de des composicion.
cibn. compoai-—
cibn, BTU
CaCO ,MgCO3 CaCO3+*MgCO3 210°F 14,690 —=—
3 1k mol
MgCO, MgO + CO,y 1,340°F 49,600 "

CaCOgq CaO 4COy 1,6520F 74,000 "

3. - Calores especificos medios.

Calculo de los calores especificos medios.

Los calores especificos medios se calcularan con

la stguiente formula:

Th
Cprn = Ta Cp d7T
Tl -~ FFO

2n donde:

ifico medio BTU/1L°F

Cpm z Calor espec
al dado por una expresion

Cp =z Calor especifico gener

del tipo %+ 3T + b
’JV‘“ —

trabaja-

T,, T, » Temperatura en que se

1

asi por ejemplo tenemos el calor especifico medio del car
bonato de calcio entre 89° vy 900°C o 210% y 1,652°F gera:

C T 207600/ T
Pm _ng (19.684-0.01188T - 307600/ T2) 4
rrl - r11

O




, 0
en este caso, las temperaturas estin dadas en °K

cprn Z 27.5 cal/g mol®C = 0,275 cal/g°C = 0, 275 iTog
Compuesto Rango de temperatura Cpm

OF BTU/1bOF
CaCOEE.MgCO3 17 - 210 0,218
MgCO, 210 - 1340 0.201
CaCO, 210 - 1652 0,275
MgO 1340 - 1832 0. 607
CaO 1652 - 1832 0,215
co, 1472 . - 1832 0. 260
N, 77 - 1832 0, 265
0, | 7T - 1832 0, 250
H,0 T - 1832 0,515

4.~ Calor necesario para la calcinacion a 1832°F,

Para calcular el calor necesarvio para efectuar la
calcinacion, se utilizarin las dos sitguientes ecuaciones:

Q =M C AT
Py

en donde:
@ = Calor en BTU/hr
M - Masa en 1b/hr




Cp_ = Calor especifico medio BTU/lbOF
m
OT - Diferencia de temperatura oF
m
- — H
Q i AN

en donde:

m - Masa lb/hr

M = Peso molecular

oH = Calor de reaccién a la temperatura de descomposi =
cibn.

asi por ejemplo; el calor necesario para elnvar la tempe -
. 0 ”
ratura de la dolomita de 77 a 210°F seva:

Q = 124 x 0.218 {(210-77) = 3600 BTU/hr.

Base: 124 iibras de dolomita por hora 77°0F

a). - Calor para elevar la temperatura de
la dolomita de 77 a 210°F 3600 BTU

hr

b), = Calor para descomponer la dolomita en
CaCOsz y MgCOy 9900 "

c¢). - Calor para elevar la temperatura del

MgCO, de 210 a 13400F 12200 "

o
~
o
]

Calor para elevar 1a temperaturadel
CaCOg de 210 a 1652°F 26000 "

QY
~—
L]

Calor para descomponer el MgCO4
en MgO y CO,y © 31800 "

L




= Calor para descomponer el CaCO3
en CaO y CO2 48500

= Calor para elevar la temperatura
del MgO de 1340 a 18320F 7920

= Calor para elevar 1g temperatura
del CaO de 18652 a 1832°% 1420

i) = Calor para elevar la tex;nperatura '
del CO, de 1472 a 1832°F 7200

J} = Calor Para evaporar ej agua y elevar
SU temperatura a 1832%F 390 BTV
T hr
CALOR TOTA L.: 148980 BTU

——

hr

5 = Cfleulc de~-}_np_n]_ptlstil)le:

El combustible Qu€ se empleard serd un uc eite que
tiene un poder caioriiico de 19500 BTU /1.

El corubustible tiesen 85% de carbono Y 13% de hi-
drogeno,

1
Cantidad de combusgtible - -;%61—980 - 27,7 Ib/hr
19,300

Aire nec esavio:

S 0,115 ¢ g 0, 1456 (R

Ib airs

e 14

b com?,




Cantidad de aire z 7.7 * 14.3 = 110 lb/hr.

Gases de combustion = 117.7 1b/hr.

6n, considerando que el

Los productos de combusti
tada mecanicamente somn

combustible tiene 1% de agua mezc

N 75.31
2

CO,

O,y

Calor necesario para elevar la temperatura de los
gases de combustidén de 77 a 1832°F.

1, ~ Calor: para elevar }a ternperatura del

N, = 41,500 BTU/hr
9. - Calor para elevar la temperatura

del CO2 ~ 15,150 "

3. - Calor para elevar la temperatura

del O? = 2,120 "
4, - Calor para elevar la temperatura
del H5O N 180 "
58,950 BTU/hr

Calor total = 148,980 = 58950 = 207,930 BTU/hr

Combustible necesario » 207, 930 = 1.7 lb/hr
19, 300
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Aire necesario = 10,7 x 14,3 = 153 Ib/hr

Gases de combustién = 163,7 lb/hr

con esta cantidad de combustible y de aire, se necesita
dar una cantidad adicional de calor para elevar la tempe-
ratura de los gases resultantes. La nueva cantidad de ca

lor requerida sera:

calor »%‘]5_?;:.3 x 58,950 = 82,000 BTU/hr

haciendo mas aproximaciones, se llega a obtener:

Combustible necesario = 12 1b/hr
Aire necesario = 170 1b/hr
Gases de combustidn = 182 1b/hr

Los calcinadores tiene una eficiencia de 45 -80 %
(22);tomandc una eficiencia de 65% se tiene:

Combustible necesario = 18.5 lb/hr
Aire necesario - 260 1b/hr
Gases de combustion = 278,5 lb/hr

Temperatura de salida de los gases:

mem

en donde:
Ty - Temperatura inicial de los gases °F

Ty = Temperatura de galida de los gases oF

Q - Pérdida de calor BTU/hr




m - Masa de los gase lb/br
Cpm - Calor especifico medio de los gases BTU/1bOF

Las pérdidas de calor se consideraran comoun 10%
del calor total.

T_ - 1832 - _35700 s 1472 °F

2 334 x 0,297




APENDICE No. 2,




A.- CALCULO DEL CICLON.

Para el calculo del cicldn, se consideraran unave
locidad de entrada de los gases de 40 pie/seg.

A, = S

o

¢ v

= Seccidn de entrada del separador pie2

Gasto de los gases lb/seg
Densidad de los gases lb/pie

A
c
G
P
v Velocidad de lus gases pie/seg

g8 0¢ BB

Para el calculo de la densidad,; se supondrd que los
gases entran a 1300 °F.

PM . 492 586 _33.7 492 586
p= Ygea X X = X X
359 1760 1760 369 1760 1760

= 0,0198 lb/pied

G = 334 lb/hr = 0,092 1b/seg-

A - 0:092 0,116 pie®

C =
0,0198 x 40

Las demés partes del cicldn, tendran las siguien-
tes relaciones: (22)




—Z—'De-‘—Z-ZHC‘-—E«;LC“ ci c"‘_E_ZC;;ZDC

= Ancho del conducto rectangular de la entrada del ci-
clén,
- Didmetro del ciclon.

- Diametro del condicto de salida del gas del ciclon.

- Altura del conducto rectangular de la entrada del
ciclon.

- Altura del cuerpo cilindrico del ciclén.

= Altura del cuerpn cbénico del eiclon.

= Digtancia entre el nivel de la entrada del conducto

de salida y el nivel inferior del conducto de enira~
da.

Aplicando las relaciones dadas; se tiene:

o
!
ti
e
o
P
=
:

- 7cm

0.48 pie = 14.6 cm.

- 0,96 pie = 28.2 cm,
- 0,48 pie = 14.6 cm.
« 1,92 pie - 58,5 cm.
:,1"92 pie = 58.5 cm.

= 0,12 pie = 3.6 cm.




B.- CALCULO DEL DIAMETRO MINIMO DE LAS PAR -
TICULAS SEPARADAS.

o - 9 4 g
™ T e v (- €)

¢ > Viscosidad 1b/pie seg.

BC = Ancho del conducto rectangular de la entrada del ci~
clon,

N; = Noamero de vueltas que dan los gases en el ciclon,

v = Velocidad de los gases pie/seg.

e s - Densidad de las particulas b/ pie

e

#4

R

3
- Densidad del gas lb/pie3
- 0,044 cp
Re = 0. 24 pie
Nt = 2
v =40 pie/seg
¢ = 218 lb/pie?

e = 0.0198 1b/pie?

D :\/g\ 0.0444 x 0,672 x 15 x 0.24

3,14 x 3 x 40 (218 - .. 0198)

I

D -~ 3.4 x 107 pie = 10,3 micras

el ciclén ird aislado con una capa de asbesto-cemento.




APENDICE No, 3.



A, - CALCULO DEL HIDRATADOR.

En éste se hara una suspensidén de dolomita calei =
nada y sulfato de calcio en agua con una relacidn sdlido1f
quldo de 1:10, a f{n de que al ser carbonatada esta suspen
sion se obtenga una solucidn més concentrada, locual es
cenveniente puesto que después Ja solucidn tiene que aer
calentada; necesitiandose por lo tanto menos calor,

La capacidad del hidratador serala necesariapara
contener el volumen de suspension requerido en dos ho -
ras-.

Volumen de la suspensidn requerido en 2 hr =30, 5
pieB; dandole el tanque un 30% de exceso se tiene:

Volumen del tanque = 40 pie3 21,14 ms,,

El tanque sera cil{ndrico con fondo cdnico, siendo
la altura del cono 1/5 del diametro.

Calculando el 4rea minima para el volumen dadq,
se tiene:

D=3.14V =5pie=1.52m

V - 0,0522D°

h = 3. 785D2

= 1.7 pie 20,52 m
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El tanque sera de lamina de fierro de 3/16 de pulga
da,

El agitador que se utilizard corresponde al modelo
S-2 de la Mixing Equipment Company Inc. que tiene las si~
guientes caracteristicas:

HP = 0.5
RPM = 1750
D propela = 43 pulg.
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APENDICE No. 4.




A.,- CALCULO DE LOS CARBONATADORES.

Experimentalmente se determind (Gréifica No. 5);
que el tiempo necesario para efectuar la extraccién del
magnesio durante la carbonatacién, cuando se trabajaba
con una guspensidn de una relacidn sblido-liquido de 1:19°
era de tres horas:

Se utilizaran dos carbonatadores,; permaneciendo
la suspensi6én 1.5 hr en cada uno de ellos.

El volumen de los carbonatadores sera el necesa-~
rio para contener la suspensién requerida en 1. 75 hr de
operacion.

YVolumen de la suspension requerida en 1,75 hr =
26, 6 pied.

Para evitar pérdidas por arrastre, se estimarawm
espacio libre de 25% de la capacidad del reactor,

Volumen = 26.6 = 35,5 pie3 =1,01 m3

0.75

Para el calculo del drea, se consideraraelgastoy
la velocidad de los gases para la carbonataciodn,

Velocidad = 28 pie/min
Gasto - 5150 pie3/hr = 86 pie3 /min
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Area =z G 86 . ) 9
2 e — — =3,06 = 0,280 v
5 - 38 3 pie 285 m

2pie = 0.6l m

11.6 pie = 3.5 m

5o

g8 03

Espesor de la pared de los carbonatadores:
t e PR (32)
SE-0.6P
=Espesor en pulgadas
Presion de disefio ]h/pmg
Diametro interior pulg
Valor maximo del esfuerzo 1b/pulg?
- Eficiencia de las juntas
23 x 64, 1,1 - 10.2 b/ pulg
' 144
16300 1b/pulg?
80%

"Uf’lm’éﬂ’ﬁ"*
t 1 80 63

o w»
L ]

t = 10,2 x 2. x 12 o

0,0188 pulg
16300 x 0,8 - 0.6 x 10, 2

este espesor seria muy pequeno y no daria resistencia ala

estructura, por lo gque se escogerd una lAmina de fiexro
de 3/16 de pulg.

A




APENDICE No. 5.




A.- CALCULO DEL PRECIPITADOR.

Para el cilculo del precipitador, se considerara és
te como si fuera un enfriador de gases de contactodirec-
to.

La solucidn necesita ser calentada desde 80°F,'_e£_n
peratura a la que se obtiene la solucidén después dz la
carbonatacién y filtracién hasta una tempe ratura aproxi-
mada de 160°F,

El calor transmitido sera:

Q= Q + Na\a (23)
en donde:
Q, = Calor sensible del liquido.
Na - Moles de agua evaporada.,

Ya = Calor latente de vaporizacidn.

Q¢

U, V; (Tg - T1) m

Vt: Qt
Ua(Tg-Tl)m




3
U. = Coeficiente de transmisién de calor BTU/hr pie” °F

Vi = Volumen del enfriador pie
(Tg-Tl)m = Diferencia media logarftmica entre la tempera

tura del gas y la del lfquido.

El coeficiente de transmisidén de calor, esta dado

por la siguiente expresion:

S S S
U, B B, @

Coeficiente de transmision de calor en la pelicula

gaseosa.
hy{a = Coeficiente
liquida.

=2
e}
[N

[

de transmisi6én de calor en la pelicula

Para obtener Qly (Tg-Tl)m, se hard unbalancede

materia y de calor,
W, Co(T -To): G{ sty to) (Hy~H )| de 90, 46(tO-TO)]}
en donde:

W, = Gasto de 1a solucidn a la salida del enfriador 1b/hr.

Cp = Calor especifico de la solucidén BTU/lbOF
T, Ty = Temperatura de entraday salida de la solucién OF

G - Gasto del gas seco lb/hr.

= Calor especifico del gas a la entrada BTU/1b°F
t |,to= Temperatura de entrada y salida del gas °F
H,,H = Humedad del gas a la entrada y a la salida 1b H20/

ib gas

8on

™o = Calor latente de vaporizacidn
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La temperatura del gas al entrar al enfriador, se
estimari como 1200°F,

El gas al salir del enfriador, estd saturado. Se su
pondrad una temperatura de salida del gas de 125°F,

W, W, -GH_-H)

H, :z0.0013

H = 0,113

W, - 935,8 - 334(0.113 - 0,0013) = 898 Ib/hr
C, =0.936 BTU/1b°F

s, =0.297 BTU/Ib°F

Yo = 1043 BTU/Ib

Ty = T, Giso (t1-ty) * (HO-H]_)hO-@- 0.46 (to-'ro)]}

Wi Cp
Ty . 80"334§ 0,27(1200~125)4 (0, 113 -0,0013) [1043 #0.46(125-80“}

893 x 0, 936
Ty = 160°F :

Los coeficientes parciales de transmisidn de calor
estan dados por las siguientes expresiones:

0.18 G

hig 2 hyy

hga

Se considerara una masa velocidad de 1000 1b/hr

o
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H =-0.19 x 1000 = 190 BTU/hr #2°F

h 2 x 190 = 380 BTU/hr ft3 OF

la

Q; = W;Cp (T,-T,) = 898 x 0.936(160~-80) = 67000 BTU/hr.

Qt = G s,(ty=t ) = 334 x 0,297 (1200-125) = 110000 BTU/hr

- 1 ® 67000 = 0,00685

1
U, 190 380 x 110000
U

- 146 BTU/hr pie3°F

(t, =T, ) =(t; =T{)=(to=T,)z (1200-160)-(125-80) _ o
g m A= T 1200 - 160 = 305°F
In 1 "1 125 - 80
to 'To
V, = 110000 _ 3 3
= 2200 = » 0,070
v “{aex305 2-47pie 0705 m
adrea de la gsecci6n de flujo = G =334 =
masa velocidad 1000
0. 334 pie?

Como las mamparas ocupan el 60% de la seccibén
recta del precipitador, se tiene:

S= 0.33% -4 833 pie? = 0.0775 m2
0.4
h -V _ 2,47

"S “o.83 ~3Ple=0.915m

D =-1,02 pie = 0,31 m
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APENDICE No, 6



A,- CALCULO DEL ENFRIADOR DE LOS GASES.

El enfriador que se empleard sera una torre de
deshumidificacién empacada con anillos Raschig de 1",
Los gases seran enfriados de 1259F a 80CF, utilizando-
se para esto agua a una temperatura de 65°F, Los ga-
ses al entrar a la torre estan saturados,

- b3 PN
Para el calculo del volumen de la torre se utili-
zard la siguiente ecuacion:

Ve W S“’ dt
Ka BB

v = Volumen de la torre pie3

W = Gasto del agua lb/hr

ki = Coeficiente de transferencia de masa lb/hr pie3H
dT =

Diferencial de temperatura del agua

E - E{* Diferencia entre la entalpia del gas y la entalpia
de saturacibdn a la temperatura del agua,

Para calcular la temperatura de salida del agua,
se hace un balance de energia:
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G dE =W dT

T. =T, +8_ AE
o 1 W

Las entalpias del gas son obtenidas por medio de
la férmula para calcular la entalpia de gaturacién:

Eg = Cpglts ~tb) * Hs[)b# 0.46 (tg -tb)]

el
/2]
1

- Entalpia de saturacidéon BTU/1lb

Cpg = Calor especifico del gas BTU/1bOF

ts”tb = Temperatura de gaturacidn y temperatura base OF
Hy = Humedad de saturacidn

de = Calor latente de vaporizacion a la temperatura ba
se BTU/1b.

Hg= PMagua Pg
PMgas P-Pg

Hg = Humedad de saturacion
PM = Peso molecular
PB = Presidon de saturacion

P = Presifn de trabajo

El coeficiente de transferencia de masa estd dado
por la siguiente ecuacion:

k'a = 0,45 Gy Go-2 (36)




2

0
"

Masa velocidad del gas 1b/hr pie

0
»
1

- Masa velocidad del liquido lb/hr pie?

Para calcular la masa velocidad, se utilizari una
grafica que relaciona:

Gx €y Vo &;._Q‘:A:_Agi

67 e‘ gc E ?Y ey (19)
@, = Densidad del gas 1b/pie3
6, = Densidad del liquide 1b/pie3 3
a, = Superficie por unidad de volumen en piez/ pie
An = Viscosidad del liquido )
ge = Aceleracién de la gravedad pie/hr?
e = Fraccidn de espacios libres en la seccidn empa =

cada,
Se utilizara una relacién W iguala 2.5
G

& =z 0.0568 lb/pje’
o+ =62,2 lb/pie
Fu =1l cp
av - 58 piez/pie3
e - 0.73

Substituyendo estos valores, y utilizando la grafi-
ca (19) se obtiene un valor de la masa velocidad del gas
en el punto de inundacion:

Gy, oz 1340 1b/hr pie?
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Se tomara una masa velocidad igual a la mitad dela
de inundacion:

G, = 670 Ib/hr pie>
G, - 1670 1b/hr pie 0.9
k', - 0,45 x 670 x 16707 “ 1330 lb/hr pie H

Para hacer la integracion grafica; se necesita cond
cer: la temperatura de salida del agua; la humedad de satu
racidn, la entalpia de saturacidn a la temperatura del agug
y la entalpia del gas.

H = 0.113

H, = 0.0253

- 320F

Y - 1075 BTU/Ib

Eoz 0,297(125~32)¢0.113[1075¢0,46(125~328 . 153,25

Eq:z 0.297(80—32)@0.0253[107590(46(80w32ﬂ - 41,66
153,25 - 4166

T,z 65 ¢ 55 110°F
1 1

T Hs Ey E  E-Ey E-Et (E"Et)nl
65 0,015 25.85 41.66 15.81 0.0631

), 0529
70 0.0179 30.60 54.06 23.46 0.0427

0. 0376
75 0.0213 35.70 66.46 30.76 0.0325

0. 0298
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80 0,0255 41,90 78.86 36.96 0.0271

0.0252
85 0,0301 48,40 91,26 42.86 0, 0233

0, 0221
90 0,0357 56,10 103.66 47,56 0,0210
0, 0200
0,0188
100 0,0495 74.60 128,46 53.86 0,0186
0.0184
105 0.0565 86,00 140.86 54,86 0.0182
- 0,0183
110 0.0690 99,10 153.25 54.15 0.,0184
0. 2431
6T
E-E, % 5x 00,2431 = 1,2155
V =z 850 41,2155 m 0,775 pied = 0,022 m3
1330
s - W . 850 9 0
Ge - is70 0,51 pie4 = 0,0475 m
D =-0:8pie 20,245 m
h - 1,51 pie = 0,465 m

Cafda de presidn:

El cilculo de la cafda de presién se hara basando_
se er la siguiente formula:




P - 2f AwApA; pu’h

(25)
g dp

Caida de presién en la altura h; 1b/pie?

Velocidad lineal del gas, pie/seg -
= Densidad del gas, b/ pie

- Factor de efecto de la pared

Factor para particulas buecas

= Factor de flujo del agua

- Aceleracidn de la gravedad 1:>ie/se,c_z;2

- Tamafio nominal de la particula pie

f‘p - Factor que depende del nimero de Reynolds

am » > P F T
§ g 88 8¢

[

- T =

Re = dpGx - 1 x 670 = 1400
At 12 x 0.04

fi =12 -
Ay, =1

Ap - 0,26 i
Al :1.3

P - 9x12%x1x%0,26x1,3x0,0568 x 10,7 x 1,51 x 12 .

32,2 x 1

P -2.82 Ib/pie?z 0,542 pulg H,O = 1.38 cm H,0
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A, - CALCULO DEL QUEMADOR DE AZUFRE,

Para el cdlculo del quemador de azufre, se toma -

ran las relaciones dadas en el Tappi (5) para un quemador
de una planta piloto:

L = h
— 20 ——— 3 120 5
D D
L = Longitud efectiva del tubo horizontal principal del
quemador,
h = Longitud del elevador,
D =

Didmetro interior del tubo de combustidn,

El quemador trabajaré con una masa velocidad ele

vada, conriderindose &sta de 3000 Ib/hr p1e2 producién:
do un gas con 17% S04,

Azufre quemado = 39.15 Ib/hr
Aire necesario = 208 1b/hr
Gases producidos = 247,15 1b/hr

area = gasto 2 247,15 . 9 9
masa velocidad 3000 * 0.083 pie” = 12 pulg? =

77 ¢m?2

1]

didmetro = 3.9 in = 9,5 cm,




Se tomara un didmetro de 4 pulg.

x 20 = 80 pulg = 6.7 pie -2,00m
%x 12.5 = 50 pulg = 4,2 pie = 1.28 m

La cimara de combustioén tendrd las siguientes di -
mensiones: '

Didmetro = 8 pulg - 20,5 cm
Longitud = 12 pulg = 30. 5 cm

El quemador estari hecho de un tubo de acero de 8
in, con dos pulgadas de refractario, siendo este superplas
tic de AP Green Fire Brick Co. y Alrax No. 28.

Para estimar la temperatura de los gases; se ha ra
un balance de energia:

Volumen molar a 77°F y 586 mm ~ 509 pies/1b mol
Volumen del aire _;‘250_5} % 509 = 3650 pieB/hr

O, 21% vol z 765 pie3/br = 1.51 lb mol/hv = 48,4 Ib/hr
N 79% vol = 2885 pied/hr = 5,68 1b mol/hr . 199, 8 Ib/hr
7719 1b mol/hr ~ 208.0 lb/hr

Considerando una humedad del aire de 0.01
H,0 2 0.01 x 208 - 2,08 lb/hr = 0,112 b mol/hr

La cantidad de calor se calculard de la giguiente ma
nera (18).

Base: 32°
Y O e
] = 1,51lbmol o g 3p BTU  (77-32) .z 93 BTU v
Calor de O, = 1.51 = X zlbr—n'EﬂoF( 32) _,423_B_F_




Calor de N, z 5.68 x 6,78 x (77-32) - 1730 21U

hr

Calor de HzO « 0,112 x 8,35 x (77-32) = 42 "
Calor de azufre = 1.23 x 5,7 (77-32) = 315 "
Calor de combustidonz 1.23 x 127500 - 186500 "
159010 "

Considerando una pérdida de calor por radiacidn
de 10% , se tiene:

Calor total - 143110 BTU/hr

Los calores especificos de los gases, multiplica -
dos por A T, estin dados por las siguientes expresiones

SOy: 0, 1430 T + 0,000055 T2
O, 0.2104 T » 0,000029 T’
Ny: 0,2405 T s 0,000035 T

Q = 78.3(0.1430T + 0, 000055T%)+9, 25(0, 2104T +0. 000029T2)
+ 159.6 (0.2405T + 0, 000035T2)

El calor especifico esta expresado en cal/gOC

Substituyendo en la ecuacidn anterior y poniéndolo
en cal/hr se obtiene:

T = 1235°C = 2252°0F
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A,~- CALCULO DEL ENFRIADOR DEL ANHIDRIDO SUL; -
FUROSO,

El enfriador de los gases, sera de contacto direc-
to o sea una torre empacada,

Los gases van a ser enfriados de 2252°F a T7°F,
utilizando agua de enfriamiento a 65°F.

La torre egtarid empacada con anillos Raschig de

ll!o
v oz Q
hga Tm (23 )
3

v z Volumen de la torre pie
Q = Calor transmitido en la interfase BTU/hr 3
h g s Coeficiente de transmisién de calor BTU/hr pie op
Tr% = Diferencia media logaritmica de temperaturas en-

tre el gas y el lfguido,

El coeficiente de transmisién de calor estda dado
por la siguiente expresidn:

2z,
- _ﬁ_m._) ol (23 )




= Namero de Schmidt del gas.

Pr - Nimero de Prandtl del gas.

Capacidad calorifica del gas BTU/1b°F
Masa velocidad del gas lb/hr pie

Hg - Altura de una unidad de transferencia pie

Q
TIRL

Se, = _A ; Prpo-Cg &
€ " "D &k
Viscosidad del gas lb/pie hr
Densidad del gas 1b/pied
Coeficiente de difusién pie?/hr

Conductividad térmica del gas BTU/hr pi.ezoF/pie

= O® X
w13

.3 I

A T 3/2 ) .
3.88 x 0.0043 P(Val/3<.-\1b1]73:,2 Ni:;+ﬁ;ﬁ (25 )

LR

Temperatura °k
= Presgion en atm.
V = Volumen molecular.
M = Peso molecular.

w3 O
[

0.5
H_ = WwSc ¢
g " Y8 (dyn (zty 1/3
(L flfzfg) m 12 10

Factor que depende de la masa velocidad.
Masa velocidad del agua, 1b/hr pie2
Didmetro, pulg

- Altura de la zona empacada, pie

m,n= Factores que dependen del tipo de empaque

o, 2 0,16 g5 gy 1.25
f1 = (349 £, = (62:9) i3 ___,(72&8)008

W
L
d

Z

t 65 t1 okl

g - Tensidn superficial dina/cm




Para saber las condiciones en que se trabaja la to
rre, se necesita hacer un balance de materia y energia

Calor de los gases al entrar al enfriador- 143110 BTU/hr

Calor de vaporizacidn z 2240
145350 BTU/hr

Temperatura maxima posible en el fondo de la to
rre:

El peso del gas seco es 247,15 Ib/hr, que corres-
ponden a 208 lb/hr de aire
145350
208
este comtenido de calor corresponde a un aire gaturado a
168°F.

= 700 BTU/lbaire seco + vapor para saturar.

Calor del gas seco al salir del enfriador:

SO, =-18:3 v 9.9 = 11.3 BTU/OFhr

“ 64
9.25
5 " 2 x 6,32 = 1.83 BTU/OFhr
- 32
N, = 159.6 .78 «39.3 BTU/°Fhr
. 58 52,43

Calor de los gases al salir del enfriador =
BTU
52,43 (717-32) = 2360 ——
( ) =23 hr

Calor del vapor para saturar 1 lb de aire a 7°F -

29.5 BTU




Calor del vapor - 208 x 29,5 = 6150 BTU/hr
Calor total de los gases al salir del enfriador =
8510 BTU/hr
Calor que debe ser adsorbido por el agua de enfriamiento:
145350 - 8510 = 136840 BTU/hr ‘
Agua evaporada:

Agua saliendo de la torre = 208 % 0.0268 = ©.45 lb/hr
Agua entrando a la torre = 2,08 lb/hr
Agua evaporada 3.37 lb/hr

Agua requerida para el enfriamiento:
145350 ¢ (65-32)X = (X~3.37} (168-32) + 8510
X = 1360 Ib/hr

Para obtener la masa velecidad, se aplica el mis =
mo sistema de célculo utilizando en el Apéndice No. 5.

Los resultados obtenidos son: 2
Gy en el punto de inundacién ~ 1000 b/hr pie

considerando una velocidad del 40% de la de inundacidn:
Gy - 400 lb/hr pie

S =1247,15 . . 2
-2 - = 2 2 20,0575 '
200 0,62 pie m

L z 1360 - 2200 Ib/hr pie?
0,62

D - 0,89 pie = 0.27 m
Para el calculo de los coeficientes de transferencia

las propiedades del gas se tomaran a una temperatura me-
dia entre el gas y el agua.




T = 455°F
m

El coeficiente de difusidn se calculara consideran
do el sistema agua aire.

513 3/2 1 o4 1

D -3,.88 x 00043 0277(2'9.9”“5*18.81/2)2 59 18

D - 23,5 ft2/hr

44 - 0,064 1b/pie hr
@ = 0.0331 lb/pie’

0. 064
Cg = 0.0331 x 23.5

= 0.082

Para los factores de correccidn, se tomaran las
progiedades del agua a la temperatura media de ésta th =

116F,
24 ’:zic%?’z) R 0.919
£y = (—-g%%) 125 113
f5 =l 72=§ )08 21 048

para una masa velocidad igual a 40% la de inundacidns

¥ <100
m =~ 0,6

n = 1,24
para una primera estimacidn de Hg, se supondri

zt,1/3

10

(=) =1




g
[N

110 x 0. 08209 106, 1.24

(2200 x 0,919 x 1.13 x 1,048) 05 12

Hg = 0.253 ft

P, - 0.254 x 0,064
Tg -— e 2% = 0.69
g 00235 - - °©
hg =(0:082) 2/3 0.254 x400 . 96.5
a '79.69 0.253
Ty -Tg _ (2252 - 168) - (717 - 65) _ ~
T " In Ty In 2252 - 168 = 405 OF
Ty 77 = 65
Q - 145350 ~ 2360 . 3 gg pied = 3
v h T 96.5 x 405 pie” = 0,104 m
ga m

alturas %:23 »5,0pie = 1.8m

- temico (2X) 1/3 N
cor siendo por el térmico ‘~74 , se obtiene:
Altura = 4.5 pie = 1,37 m

La cafda de presidn se obtiene por el mismo proce-
dimiento empleado en el Apéndice No. &

“o

P - 12.9 Ib/pie? = 2.48 pulg H,O = 6.3 cm Hy0




APENDICE No. 9.




A.- CALCULO DEL SULFITADOR,

El cilculo del sulfitador estara basado en la si-
guiente ecuacidn:
Zt = C‘!n"x}r

K
Ya

(19)

en donde:

Z¢ = Altura del sulfitador pie

G, - Masa velocidad molar del gas lbmol/‘nrpie2

Kyay:: Coeficiepte total de transferencia lbmol,/hrpiesatm
Ya = Fraccidén mol del gas a la salida

Yp " Fraccién mol del gas a la entrada

yx o= Fraccién mol del gas en equilibrio con el liquido.

Debido aque la reaccidn entre el anhidrido sulfuro
gsoy el hidréxido de magnesio €8 muy rapida, el proceso
que se efectia es semejante al de absorcion de un gas muy
soluble, siendo la resistencia del gas, la que controla el
proceso y por lo tanto:

Kya - kya

El coeficiente de transferencia en la pelicula ga -
seosa, estd dado por la siguiente ecuaciodn:
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k, = 0.026 G0-6 1.-37 ' (34)
a

G = Masa velocidad del gas 1b/hrp'1e2
L - Masa velocidad del liquido 1b/ hrpie?

Para hacer la integraci()n grafica, se necesita cono
cer la linea de operacibn y la curva de equilibrio. La linea
de o_peracién se establece; conociendc las condiciones de
entrada y salida del gas y el liquido y la curva de equilibrio,
se obtiene a partir de las relaciones de equilibrio del sis -~
tema dxido de magnesioagua anhidrido sulfuroso (4); estos
datos se encuentran graficados en la figura No. 18.

La linea de operacién y la curva de equilibriose en
cuentran graficados en la Figura No. 19.

En la figura No. 19 se encuentra graficada la frac-
cidén mol del aphidrido sulfuroso en el gat Y comtra 1la
fraccidén mol del anhidrido sulfuroso en la solu:ion Xg»

Los valores de Yg ¥ X 800 obtenidos de la siguien
te manera:

Pa
Ye z —l—j—t-
P, - Presion parcial de SOg
P; = Presién de trabaj}o
£
Xe = 04
C_ +55.5
64

C

g de SOq por 1000 g de agua.

Para la obtencibn de la I{nea de operacidn se tiene:
concentracion de SO, en la solucién a la entrada - Caz0




P PARCIAL DEL SSO2 mm Hg

——
280

q SQZ/lOOO Hpo

Fig no. 18 Relaciones de aquilibrio dsi
a 38°C




v ,
0.05 006 007
x

g

Fig. no 19 Curva de equilibrio y linea de .operacion  del ais-

tema MgO- Hzo- SO,




Concentracion de SO, en la golucion a la salida =
Cp = 150 g/l = 167 g SO4/1000 gHzO

Xq = O
Xy = 0.0426

El gas al entrar al sulfitador tiene 17% de SOy
se va a suponer que sale con 0. 2%,

y

Y_ = 0.002
a

- 7
Xb_Ocl.




0,002 0.998
0,005 0.995
0,01 0.990
0,02 0.980
0,03 0,970
0.04 0.960
0,06 0,940
0.08 0.920
0,10 0,900
0.12 0,880
0.14 0.86

0.16 0,840

0.17 0,830

Célculo de la masa v

SO9 que entra
SO9 que sale con el gas =

0

0.0015

0,0040

0.0085

0.0130

0.0180

0.0280

0, 0390

0.0510

0.0630

0. 0770

0.0920
0.0100

y-y*

0. 0020

0.0035

0. 0060

0,0115

0. 0170

0.0220

0, 0320

0. 0410

0. 0490

0. 0570

0. 0630

0. 0680
0, 0700

1
(1-y)y-y*)

501
287
253
120
60.8
47.95
33.3

26.9

0,003

0, 005

0,010

0. 010

0. 010

0.020

0,020

0,020

0,020

0. 020

0,020

0. 010

con el gas = 78,3 1b/hr
0,78 1b/hr

Ordena

da pro- Area

medio.
394
270
186
90.4
54.1
40.4
29.9
24.6
21.3
19.2
18.0

17.4

elocidad del gas y del liquido:

1,18

1,35

1.86

0.904
0,541
0,808
0,598
0.492
0.426
0.384
0.360
0.174

9,077




SO, absorbido = 77.52 lb/hr

Considerando un area libre de;pie2

- G, - 247,15 Ib/hrpie?
G, = 174.3 1b/hrpie

. L =491.6 1b/hrpie?
Ly, = 564.5 lb/hrpie

¢

0.6 0,31
\kya)a - 0,026 x174.3 x 491.6 - 5,65

(kyp)p = 0-026 ¥ 247 150-6 % 564,5%:37 2 7,35

168, 85
G 28 x 0,998
(% Y @ 5.65 = 1.07
Yya
’ “ 168. 85
. ( m? ) b ‘= 28 X 03 83 : 0° 99
a 7.35

tomando el promedio se tiene:
Z, =1.03 x 9,077 = 9.4 pie = 2,85 m

considerando que las mamparas ocupan un 60% de la sec-
cién recta del sulfitador:

/ D - 1.8 pie = 0,55 m
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A.- CALCULO DE LOS ASENTADORES.

De los asentadores (nicamente se calculara el area
de asentamiento, la cual esta dada por la siguiente expre-
sioén:

R xs
A = Area piez/ton de sblidos secos/ 24 hr

F = Relacidn en peso de liquido-sdlido

D = Relacidn de lfquido-sdlido en la descarga

R = Velocidad de asentamiento de la suspensidén con dilu-
cién F en pie/hr

8 = Gravedad eapecifica

Para el cdlculo del drea, se tienen que hacer de-
terminaciones de velocidad de asentamiento, parauna sus
pension con diferentes relaciones liquido-sélido. Para la
determinacidn de las velocidades de asentamiento, se gi-
guid el método dado en la referencia (6).

El drea que se escogeri, serd la mayor drea que
ge obtenga al sugbstituir en la formula los diferentes va
lores obtenidos de velocidad de asentamiento para d1feren
tes valore ; de la relacion liquido-sdlido.

Considerando por ejemplo la suspension de carbo_
nato bisico de magnesio se tiene:

- 187 -




D- 10 .
F R A '
72 3.35 23.5 ’
50 2.25 22.8
20 0, 57 22.5

A -23.5x0.56%1.25 = 16.4 pie? = 1,52 m?2
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A,- CALCULO DE FILTROS. .

El cdlculo del drea de filtracién, se basara enlas
pruebas experimentales efectuadas.

En estas pruebas, se determinaron las constantes
de filtracidén de cada una de las suspensiones, a las con-
diciones a que se va a efectuar la filtracidn.

La ecuacibén que se considerard para la determina
cidn del drea de filtracidn es la siguiente:

e.,Cv.Y + b
A

V/A

en donde:

e - Tiempo de filtracién, hr

\Y% = Volumen de filtracién, pied
A = Area de filtracidon, pie

Cv = Constante, hr/pie?

b = Constante, hr/pie

filtro prensa:

Para el calculo de un filtro prensa, se tomari 1la
suspensidn de sulfato de calcio,




El filtro trabajara Gnicamente durante dos horas,ha
ciéndose la filtracion a 44 1b/ pulg®.

Las constantes obtenidas para esta suspensién fue -
ron:

0. 945 hr/pie?
0, 0485 hr/pie

Cv
b

Durante cada ciclo de filtracion, se considerard un
tiempo de filtracibén, uno de lavado y otro de rearreglo.

Suponiendo un tiempo de rearreglo de 0. 29 hr, se
tiene:

8; = Tiempo de filtracion
@c - Tiempo de rearreglo
m = Vol. filtrado/vol. de lavado

Considerando un volumen de lavado igual a una ter-
cera parte del de {iltrudo:

Of = 0.25 '+ (,068 hr
108
3
& =86 =28 40,088=x0.182hr
m 3

El tiempo de cada ciclo serd por lo tanto 0.5 hr,
Puesto que la filtracidén se hard en dos horas, se efectuard
4 ciclos.

- 160 -




El volumen filtrado en cada ciclo es de 3. 5 pie3.

Substituyendo en la férmula de filtracidn se obtie=

A = 14,3 pie? = 1.31 m?

Filtro rotativo:

El filtro rotativo trabajara solo durante cuatro ho
ras.

Las constantes determinadas para la suspension
de carbonato basico de magnesio fueron:

Cv : 8.35 hr/pie?
b = 0.17 hr/pie

S \'
= 8,35 — + 0,17
V/A A

espesor
vol. de precipitado/vol, filtrado

v = 0,545
considerando un espesor de 1/8 de pulgada.

B 1T ot o
" B %12 x 0,545 0.0191 pie

v
A

gsubstituyendo en la ecuacién de filtracidn,y jespeiando el
tiempo de filtracidn se tiene:

© - 0,0063 hr




suponiendo que el filtro tiene una cuarta parte sumergida ,
el tiempo de cada revolucidn sera:

0,0063 x4 « 0,0252 hr

El precipitado tiene 300% de humedad, teniéndose
que filtrar 102 lb/hr. La densidad del precipitado es 68
b/ pied

102
58 - 1.5 pie?/hr

Axe=-1,5x0.,0252 20,0378 pies/vuelta

A 0, 0378 x 12

i/ 8

= 3.62 pie = 0,32 m?
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