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INTRODUCCION '

CAPITULO I.-

El presente estudio, tuvo su origen en la creciente =

demanda industrial para la sosa cfustica, en concentraciones - -

alroededor de 40%.

La importancia industrial de la sosa céns.tic.a ea" . ,
| tal, que se considera uno de los principales fndices dol desarro-—-
1lo industrial de un pais. De aqui, que las actuales industrias --
productoras de sosa, se encuentren vivamente interesadas en au-

;mentar su capacidad y mejorar la calidad de su producto.

Por tanto la ampliacién proyectada, estd basada =
en el equipo ya instalado y condiciones de operacién similares.

La planta aprovecha su propio carbonato de sodio
para la produccién de la sosa. El proceso si inicia enla seccién

de caustificadorcs donde se lleva a cabo la reaccidn:

Na ,CO,+ Ca(OH)2+- H,0 ——=~2 NaOH  CaCO,+ H,0




Como resultado de esta reaccibn se obtiene un liqui
do lechoso, mezcla de carbonato de calcio y sosa en concentracio=

nes de cerca del 10% de NaOH (100%) en peso.

Esta mezcla pasa a los tanques asentadores donde -
s¢ dejan asentar los lodos de CaCOj3, y después ird a los tanques '

‘lavadores.

La solucidn al 10% va a tanques de almacenamiento,
como se muestra cn el diagrama # 1. Del tanque-almacén de so-
sa diluida, irf a los equipos de evaporacién donde comenzard a ser

concentrada y tratada para obtenerla a la concentracién deseada de

40%.

La solucién comienza a concentrarse pasando a tra-
vés de evaporadores de doble efecto de circulacidn forzada, de - -
donde sale a cualquiera de los dos cquipos de evaporacién de doble .

efocto y tubos verticales que trabajan separadamente.



La solucién sale con sélidos en suspensién ( una sal
doble de carbonato y sulfato de sodio ) que se ird precipitando a lo‘ |
-largo del proceso, y que se climinar§ en los sistemas de asentab-;.-.
miento. De los asentadores, cl liquido claro, sosa en concentra;

ciones de 40%, se manda a los tanques de almacenamiento; los lo=

dos principalmente carbonatos y sulfatos se disuelven y son envia- -

dos a la seccidén de caustificacidén.

RREH

Teniendo asi una idea del funcionamiento actual de = i
la planta, se pensd y estudid la manera de aumentar la capacidad,
aprovechando las instalaciones existentes con algunas modificacio

nes.

De los diferentes estudios se escogid la instalacién
de un sistema de post-evaporacién, el cual manejari toda la pro--
duccién de los equipos de evaporacién que trabajaran concentrando
desde 13% hasta un 30% més o menos, en lugar de trabajar desde =

13% hasta 40%.

De acuerdo con la ecuacidn de capacidad de los eva-

poradores, comunmente aceptada en el caso particular de sosa cius

UA AT



Sc ha encontrado que "U" y "AT" varfan en funcibn
de la viscosidad de la sosa, con el sistema proyectado se espera -
- que aumenten estos valores logrando asi aumentar la capacidad de

la planta, también se puede decir que la diferencia (Ef, - E‘;)
reducird de valor con lo que también sc obtiene una mejoria adicio
nal.

La adicién ser3 tener un equipo de post-evaporacién
:?longie se logre concentrar desde el 30% hasta el 40%, toda la capa-

cidad de los evaporadores trabajando en las nuevas condiciones.

Este equipo de evaporacidn estara formado por un -
evaporador con un precalentador horizontal como s¢ muestra en el

diagrama de flujo. Figura # 3.
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CARITULO I -

LDESCRIFPLION DEL PROCESO ACTUAL

La materia prima para la obtencién de sosa cfustica
principalmente es ¢l carbonato de sodio, que puesto en contacto con
lechada de cal Ca (OH), origina la reaccidn:

Na ,COy* Ca(OH),:—-—v 2NaOH + CaCO,

Solucidén que sc forma e¢n los tanques caustificadores;
~de aqui la solucidn diluida va a los tanques decantadores y lavadores
donde se separan la mayoria de lodos de CaCO,, los cuales son en
viados como residuo fuera de la planta, debido esto al bajo costo ac

tual de la piedra caliza.

La solucién diluida de sosa llega al tanque-almacén
con una concentracién fluctuando entre 10% y 11% en peso, segin -

sea la cantidad recirculada enr el sistema. .

El objeto de la recirculacién es el de aprovechar la
sosa concentrada ( al 40% ) que forma parte de los lodos obtenidos

a la salida dec los cvaporadores.



R

La solucién de sosa dilufda es bombeada al equipo de
pre-evaporacién, que consiste en un doble cfecto de evaporadores -
de circulacidn forzada, los cuales concentran desde el 10% hasta ==

llegar a 13% en peso.

De aqui la solucién se divide a cualquiera de los equi

pos de cvaporacibén, cada uno de cllos, de tubos verticales y doble

~efecto. Los equipos de evaporacién se completan con tanques de -

evaporacidn instantinca, para dejar salir la sosa en concentracio--

nes muy cercanas al 40%.

Se dispone en .. planta de un tanque conteniendo solu
cién de sulfato de sodio, solucidén que se afiade al proceso, para lo-
grar una mejor cristalizacién del carbonato de calcio el cual con el
sulfato formara una sal doble que vi disminuyendo su solubilidad a
medida que la socsa va aumentando de concentracidn, con ello se va

logrando purificar en asentadores y filtros la solucidén de sosa.

En este paso de concentracidn de sosa, se precipita
una sal doble de carbonato y sulfato de sodio, la cual debe de clim_j_’

narse mediante un sistema de asentamiento en caliente como ge ve




¢n la curva experimental mostrada en la gréfica nGmero uno.

Los lodos allf precipitados, mezclados con sosa al
40% van a filtros rotatorios donde se separa una torta principal--
mente formada por carbonatos y sulfatos de sodio y calcio, dejan
do ¢l liquido claro para volver a recircularse al tanque de alma—
cenamiento de sosa diluida, c¢sta recirculacidn se encuentra ine-

cluida en el balance de material de la figura # 4.

Finalmente la sosa al 40% sale de los asentadores

y va a los tanques de almacenamiento de sosa al 40%.

DESCRIPCION DEL PROCESO CON LA AMPLIACIOI! PROPUESTA

La modificacidén de las instalaciones actuales, de« =
bido al nuevo equi'po de evéporacic’m, es la siguiente:

L.a sosa que descargarin los equipos de evaporacién
tendrdn una concentracidn de 30% aproximadamente; la sosa sufre
el mismo proceso anterior de precipitacidén de lodos, y el lH{quido -
claro ¢s mandado a un tanque balance de alimentacibén para el equi-

po de evaporacion.



El tanque balance que alimenta el sistema de evapo-
racibén consiste en: precalentador horizontal, calentador vertical,
domo y dos instantéincos; uno de cllos enfriador y otro recuperador
de calor. El vapor desprendido en ¢l domo, vapor de 2.11 kg/cmz'
manomaéatricos, sc aprovecha como vapor de calentamiento del pri-

mer cfecto del sistema de pre-cvaporacidn.

El vapor desprendido en el enfriador instantineo, va
-

“por de 0.4 Kg./cmi© manomitricos, se aprovecha para calentar el

segundo cfecto del sistema de pre-cvaporacidn, aprovechando asi-

el vapor producido en la nueva instalacibn.

Esta nueva instalacién cuenta con vapor de 14.2 ===
Kg./cmz.' manométricos para calentar el precalentador y el cam--
biador vertical, lo cual representara solo undigero aumento en el
consumo de este tipo de vdpor, pues la planta tiene suficiente vapor

de esta presidn.

La sosa al salir del instantineco, cerca del 40% vuel

ve a mostrar sblidos en suspensidn por lo que es necesario la adi-




cién de un nuevo ascntacor, éste trabajarf exactamente igual que -
los disponibles actualmente. El sistema de recuperacién de lodos

serd oxactamente el mismo.

Después sc tiene que enviar esta sosa caliente a un
{iltro prensa, por lo que sc debe enfriar para lograr una menor so
lubilidad de los lodos de carbonatos y sulifatos, para ello se instala
ré un cnfriador concéntrico que trabajari con agua fria de 18°C a

contra corriente.

La torta obtenf{da en el {iltro se manda al sistema -
de filtros y recuperacidn de sosa concentrada. El liquido claro -
con un poco de impureza es mandado a través de un calentador con

céntrico a los tanques de ventas.

Con estas adiciones al proceso actual, se espera un
aumento promedio en la capacidad de la planta de un 15% a un 18%

en la produccidén de sosa clustica.
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CAPITULO III.- DIAGRAMAS DEL FLUIJIO ¥ BALAN-
DL e .

B T e AT Y ST

Para comprender perfectamente la localizacidén de -

la ampliacibén propucsta, se dan: la figura # 3 donde se muestra la

planta actual y la ampliacién estudiada, y en la figura # 4 Gnica- -

mente la ampliacidn partiendo de las instalaciones ya existentes.

El balance de material se muestra enlatabla#1l - |

sintetizando, siguiendo las corrientes la numeracidn en la figura

#9.

Diagrama de Flujo.- Lista de Equipo. ( de acuerdo con fig. # 9 )

BS-1

BS-2

TA-1

CC-1

CC-2

RV -1

E-1

Bomba de asentadores al tanque balance.
Bomba del tanque balance a las calandrias del post-evaporador.
Tanque nivel del p&st-evaporador.
Precalentador del post-evaporador.
Calandria del post-cvaporador.
Domo del post-¢vaporador.

Primer evaporador instantanco de sosa.



BS-3

BL-1

A-l

BS-4

EC-1

AG-1

TA-2

BS-5

FP-1

BL-2

BS-6

PC-1

TA-3

Base:

Segundo cvaporador instantineo de sosa.

Bomba del evaporador instantineo a los asentadores.
Bomba de lodos del nuevo asentador.

Ascntador de sosa.

Bomba de liquido claro del asentador a los agitadores.
Enfriador concéntrico.

Sistema de Agitacidn,

Tanque con agitacidn.,

Bomba de los agitadores a los filtros.

Filtro.

Bomba de lodos del filtro.
Bomba de sosa clara del {iltro a los tanques.
Post-calentador de sosa.

Tanque almacén de sosa al 40%. | | o R :

4

BALANCE DE MATERIALES ( Tabla - I )

185 T /D de sblidos.

Base en toncladas por dia al 40% de sosa: 459 T/D.

1) FP-l1 Filtro prensa.



Por corriente 15 Na

ENTRADAS

Por corriente 14 Na OH

.0 00

& T/D
2.357/D
0.937/D
1.537/D
5.65T7/D

185.00 7/D
2.30 T/D




13

2) A-1l Ascntador de sosa ¢n caliente 195 F .«

SALIDAS

Por corriente 13

Por corriente 12

ENTRADAS

Por corriente 10

Na OH
Na ,CO,
Na zSO,/

H.0

'Na OH

Na 2C03
Na zSOf

H,0

Na OH
Na ,CO;

H,0

L BB RN B S R Y B ]

e 80000 0 b

LR B AN B B BN I B )

"o 00000 e

® o s vaescoss

s e e e e s s

2 00 000000

185.84 T/D
4.65 T/D
1.16 T/D

273.00 T/D

464.65 T /D

11.32 T/D
0.28 T/D
.07 T/D

16.63 T/D

28.30 T/D

197.16 T/D
4.93 T/D
1.23T/D

289.63 T/D

492,95 T/D




3) Evaporador instantineo

SALIDAS

Por corriente 10

Por corriente 9

Na OH
Na QCOJ

H,0

H,0

e s s0 e s RN

s 00 008000

e e o8 080 es

como vapor de 170 mm. Hg. absolutos

ENTRADAS

Por corriente 8

Na OH
Na 2005
Na SO,

HO

* 800000000

197.16 T/D
4.937/D
1.23 T/D

289.63 T/D

492.95 T/D

23.7T/D

313.33

515.65 T/D



4) Evaporador instantfnco i - - L
SALIDAS
Por corriente 8 Na OH ceeesesess 197.16
Na ,CO, cecsrienes 4.93
Na, SO, Ceeeseree. 1,23
H,0 eereeess. 313.33
515.65T/D
Por corriente 7 H,0 Ceeiieeees f'13.8_'I‘/D-"‘_,‘
como vapor de 0.4 kg./cm |
ENTRADAS
Por corriente 6 Na OH RN .. 197.16
Na,COa 4.93
Na SOy A 1.23
H,0 eeeesee..  327.13
530.45 T/D




'5) Post-evaporador

SALIDAS

Por corriente 6

Por corriente 19

16 -

Na OH
Na£SO¢

H,0

H,O

crveeeceses 197,16

4.93
1.23
..... ceeee  327.13

- 530.45 T/D

cieeeree.. 107.50T/D

corno vapor de 2.11 Kg./cm. manométricos

ENTRADAS

Por corriente ¢

Na.OH
Na ,SO,

H ;0

'.ll.....f 197.16
LI B TN N I N 4.93
A . 1.23

cecessesss 434,63

637.95 T/D




6) Asentador antiguo.
SALIDAS
Por corriente 4 Na OH
Na ,CO;
Na SO«

H.O

mis 7 T/D sélidos Na,CO,

Na SOy

Total corriente 4 644.95 T/D

Por corriente 5 Na OH

434.63

637.95 T/D

3.91

3.09

16.16
30.98
28.69

40.47

116.30 T/D




ENTRADAS
Por corriente 3 Na OH crecsseas. 202,00
Na ,CO, cesevaeaen 9.56
solucidén Na,S0, teresnenee 4.84

Hzo ..... sa 0 456.93

sblidos Na,CO, ceeerosenn 27.07
N&ZSO‘V -c.oc-.‘oo. 25.60

726.00

Por corriente 12

solucién Na OH B A 11.32

N32C03 e ¢ s s s 00000 0.2‘8
NQQ_SOA/ oooooooo LI 0.07

Hzo e e v s 00000 16.63

sblidos Na,CO, 3.91

NaQSng ee e s 0v e 3-09

35.30 T/D

Entradas 7256.0 + 35.3 o 761.3 T/D

Salidas 116.3 + 644.95 == 761,25 T/D.
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TABLA 1

-

BALANCE

DE

MATEZIAL

L}r\y-l’\

[R%

10

CHiEns O
Carliznates CO3
Sulfates 0.
Aguﬁ H-0
Vepor
O3

I
O
e

o
[85]
w
.

3
(4]

202.0J

Q
n
(92N

-
o
Py

456.93

27.07

25.60

16.16
20.98
23.69

40.47

197.15
4.93
1.23

327.18

13.80

197.16
4,93
1.23

313.28

23.7

197.16

3.1

3.09

 z s
10,05

13

3
N
1]
b

2.20
.23

3.€O

2.35

0.73

S p,;: . ]
\\ 14 15 16 17 18 19 20
COMTCRENTE .
Hidrdxidas CH 175,241 185.60 0.84 ,
: §
Cotbornates COg| 4.65| 2.30]  2.35

0.93

1.53

21.00

107.50

Sulfatas 20y
Agua H,0
Vepor

CO3
Saiidos

SO
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CAPITULO IV. -

o e

 CALCUL® DEL EQUIPO

Para el cilculo del cquipo listado en el capitulo de -
balance de materiales, se procederd de la siguiente manera:

a).- Equipo de bombceo.

b).- Lincas de secrvicios.

¢).- Céilculo de otro equipo.

Para el cédlculo del equipo de bombeo y la capacidad
de las linecas de servicio, se emplea un 50% de aumento a la capa=-
cidad proyectada. Los datos para densidades y potencias consumi
das son tomados de las condiciones de operacidon del dia de la 8i-=

mulacién.

Con objeto de ver el comportamicnto de las instala-
ciones existentes se cfectué una prueba, trabajando los equipos de
evaporacidén concentrando hasta el 30%. Con cllo sc tomaron da--
tos practicos que sirvieron para el cilculo de las reformas al equi

po actual.




El proyecto de la nucva distribucién y localizacién
de nuevas tuberias se efectud tratando de aprovechar al miximo -

las instalaciones actuales.

A continuacidén se muestra ¢l cuadro de bombeo con

centrado, emplecandose las f6rmulas convencionales para los c4l--

culos de presidn total y potencia consumida por cada bomba.

Para ¢l cdlculo de lineas se recurrid a los recomen
dados para liquidos por el catidlogo '"Flow of Fluids" de la casa --

Crane.

En cuanto a lineas de vapor se recurrid a la infor--

macidén proporcionada por el nomograma Pg. 172 del libro "The -

efficient use of steam' del autor Oliver Lyle. La base de disefio

¢s tener caidas de presidén hasta de una pulgada.

A continuacién se muestra el cuadro de tuberias in-
dicando el flujo mancjade, naturaleza del mismo, nimero de linea

y didmetro de tuberia.




o LT

g eE

ey i

ary o

Y A

rF &

— T B e e A e et

LR,

B et

\3 .\, LA

\& o

e

it b s P i o e e

/4

&

| V4

4
e

&«.\\QQ.

\.\.\\A“W. \ \

vy \\.\ /

2l Q“..\..‘\\\
7/
(222, \ L2

t\\x.. .

Wie e
s

el n\\

o,

\\ \
2\\

-\hu\

P2 “w o

(7

——

GLECL




[

i
: LN e ' AN e
; ' ...-.//, ‘s

v ‘,;
e Ser .‘

R i o i 45 i e

;
4

B s S

o

! o
3

i - g PR
2 L I 7

H o n.f-"-/ RS
4‘ - -

% Bt ey

P :

; WA A
¥ LAy

:

< AL

‘; u."/a-l

;

2 f‘-u:')

'z’ /a v’ S

g f,’x,) ;:«‘,1;,:'

+ s

et iy

pur,
-~ -

<&

B

e

[REUTN. SR

el 5

-

& e omrrene

vy

T
S i S b

}'\'n_
~

4

(3
FOSEE S X

R PO

B . A AT



TA - 1 Tanque balance del post-evaporador..

El objeto de este tanque es ¢l de tener una alimenta
cidén constante al pre-cvaporador, aln cen ¢l caso de que los evapo
radores trabajasen a media capacidad durante el perfodo de limpie
za de uro de los cquipos. Sobre csta capacidad se did 25% de - -

exceso para lograr tenmer siempre un volimen adecuado.

Voldmen requerido: 631 pies cibicos =17.9 m>

Diimetro: 3.00 m.

T L . S

Alto del cilindro: 3.00 m.

Alto del cono: 0.50 m.

VolGmen total: 1 D ( h cilindro  h cono )
4 3

Vt= 7.068 (3 +0.16) = 22.38m° = 790 pies ciibicos.

’

. 2 , o
Presién hidrostitica = 0.45 kg./em’. S

s

Presidn de trabajo=Pt » Ph = 0.45 + 0.79 =1.24 kg./cmz
Usando cl cédigo A.S.M.E, UG - 24 - 27

Presidén do trabajor 1. 2% kg./cmz'

Radio interno: <450 cm.

RN BN o,



i
' Esfucrzo miximo permisible: 700 Kg./cm".

Eficiencia de junta: 70%

¢ P r 1.24 Kg./cm 450 em. _ 0.8 cm.
s 700 Kg./em

t = 3/3:: -+ 1/8" ='-l/2“

S P L, . A T

o ‘ El tanque por causa del fluido almacenado, altamente

corrosivo, debe r~star “relevado de esfuerzos' y deberi ser radio-

grafiado en sus juntas.

POST-EVAPORADOR

1).- Precalentador CC-l
2).- Calentador vertical CC-2

3).- Domo RV-1 .

Este equipo constituye la parte fundamental para la

N
i
-1

ampliacién proyectada. El equipo deberi tener capacidad para con

contrar toda la sosa producida por los evaporadores anteriores, - -

desde 30% hasta 0% incluyendo en el sistema los evaporadores ins-

v enfriador.

tantinecos, recuperador
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L.a sosa llega al precalentador a 88°C  entrando a es
te calentador de tubos de cobre, trabajando con vapor de 14,2 kg./
cnt  manométricos. En este equipo se suministra al fluido abso-
lutamente todo ¢l calor sensible que pucda absorber, llegando la -

s08a a su temperatura de cbulliciédn de 154°C al terminar su paso

por ¢l calentador horizontal.

La sosa llega a 154°C al calentador vertical, que es
un evaporador donde se le di a la solucidn solamente el calor laten
te necesario para la cvaporacidn, teniendo como medio de calenta-
miento, también vapor de 14.2 Kg./cm’z manométricos. Asi pues
toda el Arca de estec equipo se aprovechari para transmitir calor -

latente.

CALENTADOR HORIZONTAL (CC-1). °

Este cambiador recibe sosa al 30% a una temperatu

ra de 88°C y deberd descargar a la temperatura de ebullicidn de -
"

la sosa de 30% a una presiéa de 2.11 kg./cm” manométricos, esta

temperatura es de 154°C.




Los tubos serin de 14" de didmetro. El vapor por

afucra de los tubos es de 14.2 kg./cm" manométricos. El gasto

de sosa en la anpliacién scrd de 39.70 toncladas / hora como --
produccidn maxima instantdnca, la velscidad de diseifio seri de -

1.82 m/scg. La tuberfia de cobre serd 16 BWG.
Las propicdades de la sosa 2 la temperatura prome
dio de 121°C son las siguientes:

= 0.74c.p.

= 81 1b/pics .

o N X
]

= 0.87 BTU

15°F

0.423 BTU
hs. pie °F

i

1.01

B & 7
I

= 1,232 pulg. ;
L v
= 0.0000517 ( para el cobre )

h = 1500 BTU para vapor
° hs. pie °F




Para calcular ¢l coeficiente total de transmisidn de
calor, sc puede no tomar en cuenta la resistencia debida a la pa--
red del tubo quedando la ecuacidn:

i 1 1 L

———— Y —— P +

hio ho Rd k

1
U

donde hio: cocficicate de transmisidén de calor por dentro de -

los tubos.

ho: cocficiente de transmisibén de calor por el lado del

vapor.

l/Rd: resistencia a la transmisidn de calor, debido a la

incrustacidon de los tubos.

L/k: conductividad del cobre.

Para encontrar el valor de "hio' es preciso encon
trar los factores que afectan la transmisién de calor por dentro -
del tubo. El valor de "hio" ¢s una funcién del factor de transfe-

rencia de calor de Colburn "JH", de la relacidn de conductividad

-

al diimetro del tubo expresado en pics, del naumero de Prandtl, -

de la viscosidad, del didmetro de tubo, vy ¢l némero de Reynolds.,




y para encontrar el valor "Rd" se recurr

oxgpad vty s aprer P ORI AN o DR O RO SRR ) £

2 i3

hio D o
--§-——=0.023 Re Pr

Re == 0.1025 6 81 ~100.000
¢.000498

hio == 0.023 - 10,000 - 1,545 - 4,13 « 1.0l

1,407 BTU

hio
hs pie ¥

e a datos experimentales

viendo que el coeficiente total de transmisién de calor U cuando el

equipo cstd limpio llega a ser del orden de 600 BTU/hr pie F y

conforme s¢ va ensuciando baja hasta 350 BTU/hr pie .,

Rd=-Yl - Us _ 0.000119
Ul Us

Con ello ya podemos cencontrar el valor calculado del coefi-

ciente total de transmisidn de calor.




= 0.000667 4~ 0.000715 + 0.

af-

cl-

Como mirgen de seguridad tomaremos un valor de

para cancontrar la cantidad total de calor

equipo sc tiene:
Qt == w Cp

w = 833500 b
hr

Cp = 0.87 _BIU_
b F

AT = 120 °F

Qt::_ 8.73 A

Para encontrar el

ecuacidn:
Qr:- UALT

Tenemos que halla

media logaritmica:

DTML . _T2 -]

L5
“

In Ts

000119 + 0.0000517

Y

10° _BTU
hl‘ r

4rea de calentamiento de la

=3
o
31
K
pou

1
=
[N

ransmisible en este - -

r la difercencia de temperaturas

400BTU

hr pie

F
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400° F,

1l vapor =

»

CIMJeraiura aoe

Siendo "Ts" la

{:e

[r »)

J‘\:

I~

~

area

paso y el

por

e

do un arregle de

-

escogien

ki)

-

de {lujo por

8 pasos, se tience

*» § = 46 tubos

o~}
ﬂrb
~1eg

vie

&en
g =)

[l

-t

del

Id = #”
sara encontrar la caida de presidon

X

etando

Compl

cambiador diseftado tencmo

e

3
h
)]
Q
o
&
LO
Olem
A
1
n
o,
-3

0.00015

i

0.00015
>

-
-

100.0600 AR

Re

LS




TR ooy e LY

G = 3.06» 10

D = 0.1025 pies

1]
[
(03]

Sg
AP total=15.8 1b/pulg.

Condiciones del CC-2 2} Calandria

La calandria de este equipo consistird en un evapo-
rador vertical de tubos de niquel, donde la sosa se evaporara pues

>

la temperatura de llegada a este equipo es su temperatura de ebu-

En este equipo la situacién para cvaluar el coeficien
te total de transmisidn de calor MU' ¢s un poco distinta, debido a -

que tendremos en i parte IRlernd Go 08 1UD0E unL zona miixta, - =

. - - .
pues ia solucion su eslu cvanorando instantuneamente.

-




SR s

2

La ecuacidn para determinar U es: .
3 H 3
Lol
ho hio i

Sin tOMAar en cuenta la incrustacidon.  Para la determinacidn del

coeficiente de peifcula para el vapor "ho'' se tiene:

./

donde /= flujo en peso por unidad de perfmetro w
P raed

libras de vanor
hr tubo

siendo w=

para cncontrar ¢l nimero de tubos, que se fija sean de 2" 525 se de-

-+

be calcular la cantidad de vapor consumida que serd:

Ws = § (c.. -—_3
As

donde: S = 25,000 _.1
.u‘

Co=0.30

A.=839.2

substituyendo los valores sc tienc que ¢l consumo de vapor es:

£y

Ws = 13 800-12.

als




Para cncontrar of nirmero de tubos que tendrd con

1
Q =2 0,284 b
SCf.
» 2G. .
de donde Biubos 2:23%F = 60 wubos
0.01636
Ahora sf se pucde saber gue cantidad de vapor va en cada tubo por
unidad de perimetro ¢ sea ¢l valor .
. _i8s00 12 575 16
60 w2 hr pie®
97 o

a2 7
("-4-/—9-;,3/ = 7380
yZ

de donde ¢l coeficiente de pelicula para el vapor dentro de los tubos es:

BTU

ho = 0.0077 = 30 = 7380 ==1700
hr pie? °F

Ahora tencmos cue hallar ol valor del cocliciente individual de trans-
! donde como antes se mensio-

misién de calor por dentvo de los tubos,

- . P
ST R L B S R 5 LI AR PN
o s TIonan LoTateen,




Aqui el efleulo sc harid de la siguiente forma: .

. 28 o
hio = .22 0.027 Re? Pr
donde - Re' = ntmero de Reynolds modificado

La modificacidén en el Reynolds toma en cuenta la

existencia de 2 fases, por 1o que su ecuacidén serd:

Re! Ws Vm

/x.(

donde Vm Vim - Viig.
1n Vim
" Vlig.

L

donde , Vim: volumen cspecifico de la mezcla.

Vliq: volimen especiiico del l{quido.

0

Vm 1.825 - (l)(‘

Calculando el Reynolds mwodificado:

Ro! = — , = 421000




Anora tenemos que encontrar ¢l Prandtl .
, a v
P o [ SR . 0.87 083 _ ) 248
{ % 0.423 -

Con estos valores sc obiicne ¢l valor dal cocficiente individual de

transmisién de calor por dentro do los tubos:

hio = 2.92 + 0.027 - 31600 » 1.248
hio = 314 ETY

Para material de niquel el valor %‘..:0. 0000546

Ahora se puede encontrar ¢l coeficiente total de transmisién de calor U

= ol . L . 0.0000546

1
U 31«0 1700

U = 1100 BTU
hr pie® °F

-,

De este valer se puede observar qize el coeficiente total
de transmisidn de calor es muy alto, c¢llo es debido a las grandes vel_g_:
cidades que se¢ alcanzan en la zona mixta de cbullicién donde vemos --
que cl cocficiente individual de transmisidn de calor es casi el doble -

que ¢l mismo coeficiente por el lado del vapor.




En otras palabr: s suadiera ser gque el valor de "UM —a
eatuvicera controlado nor la resistencia o la transmisidn debida al -«

vapor 6 a la pared, en ves de ser controlada por ol fluido que va por

dentro do los tubos,

Con ¢l valor de "U" se¢ proccde a determinar el &rea '

del equipo:

‘Qt = 18000+ 839.2 = 15.1 « 10 ...%T_EI_ :

AT = 386 - 310 = 76 °F
15 100 CGO L2
Area = = 182 pies

76 » 1100

u

: C 182 o e :
. ngitud de tubos L= < . 6.25 es
Longi & 0.143 40 BeRL

Quedando finalmente la calandria como sigue:

Alimentacidn: - 83500 1lb/hr

Concentracidn inicial: 30% en peso 1
Concentracidn final: 36% en peso

Agua evaporada: 14, 600 1b/hr

Calor iransm.itido: 15,1 % 10 BTU/ar oo




foReal g 2
PRI

e

hr pics oF
CAraar

Longitud de tubos: 8 pies
Nimgero de tubos: 60

an 16 BWG

Material: Cucrpo de fierro fundido y tubos de niquel -

RV-1 3) Domo del post-evaporador

f

Calculamos para condicicaes del doble de evapora~-

- cibn de lo que se esperabas

AW = 14,800 « 2 = 29,600 b
: hr

= 0.3‘/ /0"';/%

7
/Af 79 X2

AW

Arca de scccidn




Didmetro 3,58 ples
Altura pios
Espesor  3/8v '

. h . A4 s 2 ‘ »
Presibn de trabajo  2.11 kg./em”™  monométricos

Léamina de acero al carbén.

F-1 =~ PRIMER EVAPORADOR INSTANTANEO DE SOSA.

- &

Este equipo se halla situado a la descarga del post-
_evaporador y concentrz la sosa desde 36.2% hasta 37.5% traba--
. P .y . 2 s .

jando a una presidén de 0.4 kg. Z em” manométricos, que es la -
presién a la cual trabaja la calandria del primer efecto del pre-eva

porador de sosa, asi pues este vapor se aprovechard en este equipo. -

Ps = 0.4 S2.
cm*

Ts = 105°C .

Wt = 25,000 (.._1__ - 1): 2250 b,
36.2 37.5 hr

De la griafica del Chemical Engincering Diciembre -
1963 Pg. 165, tenemos para un factor e decontaminacién de 100 lo

siguicente:




N 2
G .. 88010 A= 2239 0 2,65 pies
hr pie” 850

D « / 0.785.2.65 = 2% 0,915 = 1..5 pies

Didmeivo:; 29

Alfura 6" e

.

Fe
o
4

Jlaca

Lidd

Acero al carbdn

Presidn de trabajo: 0.4 kg./cra  manométricos.

F-2 SEGUNDO EVAPORADOR INSTANTANEO DE SOSA.

Entrada: 68503 in

Evaporacidn: 4000 2B
hr

Pt = 177.8 mm. Hg

Ts = 64 °C

o, %

Factor de contaminacién = 100 G=410 2na




A L L 9.76 pie )
L
il

Didmoctro = 3.5 pics

[

Accoro al carudn,

Relevado de esfuerzos,

A-1 ASENTADOR DE SOSA EN CALIENTE.

de asen.amiento, resultando los siguientes datos:
(=3

(min)

0 8 * 8 9 8 6B S U B S BT EE T AL E ST EELETNEOO LN
3 B @ % 2 8 6 s S E P PSS EE SE N ENES AN
el

5 M EEEEEEEEEI A A AN Y BN LA B B
6 R EEE R I R A A A A A A IR N A
7 Y EEEEEREEEXIIEIE I AR TR SR S BT I B I B B N ]
9 R EEEE R A A A A N N IR B I BRI
10 ® 5 % 9 8 % 9T W U N B E F PO N EE SO O VAL ES eSS
- -

il 4 8 E 8 8 ¢ e e T BB S T I NEPES TS EEN e v




£

13

16

18

20

agui tenemos:

39







11.8

i
-

)

11.5

%86 =

-
—

10

. 00¢

4860 g/min.
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1y ?13\’“}:
. A Pom s o g
W w22 = 62,500 b /ky

b N - ke xe N R T by
Temperatura de entrada: 35

i

62500 b ar /3600

]

Alwura 15 pies

H
-3
<
T~
»
o
.

§

i

Didm. 25/3.
Altura 15/5.28 = 4,57 m,
Vol. = 0.785 « 7,621 =~ «.57

Vol, = 55,080 galones,

Para efcciuar una simulacién del proceso de agitacidén

s¢ cicctuaron prucbas a cscala

g0 de un agitador dae patelas de

ble y s procae

Goiectun T vazr

62.3 )= 0.1932

86.73 gpm.

w

48 m

i
T
<
o
.
i

Y

cn ¢l laboratorio, para cllo se dispu-

SUode dlimetto con velocidad oradua-

con caloulos con distintas relaciones




de didmetro de impulsor a diaimctx-oi de recipiente. Se escogiéron
agitadores axiales, como la figura 22 del "Unit Operations" de -
Brown, obteniendo los siguicntes resultados:

Agitacidén cn tanques de sosa concentrada:

Dt '
O 2,75 ( Chem. Eng. 1264 "Mixing" )

Di 9,08 = 2,77 m.

Estimacidn de la velocidad de giro adecuada.

Se hicicron prucbas en el laboratorio reproduciendo
las condiciones del proceso, obteniendo los siguientes datos:
Didmetro del impulsor del laboratorio 3" 27.63 cm.

Velocidad de la prueba 100 x‘p:m =1.66 rps.

Z

056 -

-EIE- ::(Ll/Lp) - ‘
Sie.ndo Np nGmero de revoluciones dpl agitador en proceso

Nl nimero de revoluciones d;al agitador en el laboratorio.

' L1 longitud del agitador en el laboratorio.

Lp longitud del agitador gn el proceso.
Ll = 0.25 pie Lp =9.09 pieg
Nl =1.66

Np =z 0.133 » 100 = 13.3 rpm. = 14rpmo

__..__A_.__s_—_ﬁ_________&__.__&




n =14/60 = .0.233 rps Di =9,08 .

Con ello podemos calcular el nimero de Reynolds:

Re = .0.233 9.08 89.5 -~ 116000
0.01475

Decl catilogo del libro '"Unit Operations'' del autor Brown se tiene
¢'p = ,50 para agitador axial nimero 22.
Con estos datos es posible cal;:ular la potencia requerida por este

agitador:

Potencia s 923 89'532 (;'233 9.-08 _ 1100 Ib/seg.

Potencia = 2 HP.

Corregido por disimilitud se tiene una potencia de 0.87» 2a1.67 HP.

R t

Como hemos calculado en base de experiencias reali-

zadas en el laboratorio se puede pensar en el uso de otros factores

1

de la relacién Dt/Di por lo qde pé.ra las siguientes relaciones, el
mismo cilculo anterior se repite:

Dt/Di 3.5

Potencia consumida 0,967 HP,

Corregida por disimilitud 0,903 HP,

s i

Con la relacién Dt/Di 4.0
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CAPITULO V.- IXVERSION DE LA AMPLIACION .
e L e M S A B e

La inversibén de csta ampliacién se calculard, de -

acuerdo con los gastos recales que se tuvieron.

En primer lugar se encuentra la inversidn fija:

1).- Bomba de alimentacibn al tanque balance $ 16,600.00

2).- Bomba del tanque balance a la calandria -

del post-evaporador 17,650.00
3).- Tanque balance 50,000.00

4).- Precalentador del post-evaporador T 80,000.00

5).- Calandria del post-evaporador ‘ 130,000.00
6).- Domo del post-evaporador ' 129,000.00

7).- Instantineo recuperador ‘ 28,000.00

wm;—»mn-‘rfwm\ mmmdmﬁmzmwﬂmmm A Y B

8).- Instantineo enfriador 30,000.00
9).- Asentador de sosa 50,000.00
10).- Bomba del instantineo enfriador al asentador 14,000.00
11).- Bomba dec lodos de asentadores nuevos a los -
asentadores vicjos 8,000.00
Romba de 1{quido claro del asentador a los -

agitadores 8,000,00




13).- Enfriador concéntrico ‘.
14). - Sistema de agitacibn

15).- Bomba para llevar al filtro

16). - Filtro ¢ instalaciones

17). - Bomba de lodos del filtro

18).- Bomba de sosa clara a tanques de ventas
19).- Post-calentador concéntrico

20).- Tuberfas y soportes

' $ 20,0000

25,005.00
8,000.60
150, 000. 00
6,500.00
14,002.30

7,508.00

50,000.00

TOTAL DE LA INVERSION EN EQUIPO..... $ 832,250.00

Esta inversion no ha considerado la instalacidn dc g

te equipo, tomando un valor del 45% recomendado por el autor ----

Vildbrandt para este tipo de instalaciones se tiene:

Inversién «+ Instalacion = 1.45 » 832,250.00 = $ 1.205,000.00

Los siguientes costos del proyecto se han tomadc de

la situacién real en cuanto a evaluacidn de Ingenieria y Supervisién

los demds costos: Aislamiento, Instrumentacién, Pintura, y Segu-

. I3 s & '3
ros se han tomado como un porcentaje de la inversidon en equipo.
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Ingenieria

Aislamiento (3% )
Instrumentacién  ( 3% )
Pinturs, ( 1%

Seguros (1% )

Supervisién

Py

La inversién fija total

$ 30,000.00

36,000.00
36,000.00
12,000.00
12,000.00

48,000. 00

 $ 174, 000.00

$_1.379,000.00

Sc tienc también que considerar que como consecuen

cia del aumento de produccién, se tendran gastos variables mayo--

res por concepto de:

INCREMENTO EN EL CONSUMO DE VAPOR.

Sec consumiran cantidades de vapor extras en los ca-

lentadores del sistema de post-cvaporacion, este vapor es de ==

14.2 kg,/cmz . El gasto de este vapor serd de 35,000 1b/hr en

promedio.

Este vapor despuée sc aprovechard como vapor de - -

2' ) . o 2 ven -os -
4,2 kg/cm , pero para considerar la situacidén menos ventajosa

desde el punto de vista econdmico se consideraria como un gasto




adicional.

Ws 35,006 Ib/hr  38.2 T/D
Costo do vapor  § 20.00/T

Costo diaric incrementado de vapor $ 764.00.

Los incrementos por concepto de energia eléctrica,

mano de obra, y mantenimiento, resultantes de las nuevas instala

ciones representan un costo adicional de $ 200.00/D.

Con esto se puede decir que los costos anuales para
¢l proyecto basado en un consumo de: Na,COja por tonelada pro-

ducida de Na OH es de 1.6,

Costos anuales del proyecto:

Amortizacién $ 137,900.00
Vapor 280,000.00
Materia prima 6.739,200.00
Costos adicionales 72,000.00

COSTO TOTAL ANUAL DEL PRO-
YECTO. cvrevsnreneessososnssens $ 7.229,100.00 | |




El anilisis de cstos costos muostra que el principal

desembolso seri el de mat

cria prima, esta materia prima es pro-

ducida en la misma planta, por lo que en el proyecto se debe de --

considerar que se han logrado colocar de 30 a 40 toneladas de car

bonato de sodio, al mismo ' cio que tiene éste en el mercado. ;

Con un aumento de produccién de un 15% tomando -

en cuenta la ganancia que sc tiene al vender una tonelada de sosa -

clustica, la utilidad anual que representa esta adicidn es de: - - -

s
S
i
§

$ 7.200,000.00; Conlo que aparentemente no se justificaria la
inversidén propuesta, pero se debe pensar que la planta estd au- -

mentando su propio mercado en carbonato de sodio de 30 a 40 tone

ladas diarias, lo cual le rinde una utilidad que pudiera hacer este

proyecto atractivo para la Direccidén General de la Empresa.

Los comentarios finales y problemas que se presen

. P
taron en el arranque y wpcracién del equipo propuesto seran el te-

b ma del préximo capitulo.




CAPITULO Vi.- PROBLINAS DD AR
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CONCLUSION S,
-

o g ot st —ry

kate caplivlo tiene como finalidad ver en este proyes

to de ampliacién los diferentes tipos de problemas, ya no de céicu-

io sino de operacién de un cquipo propuesto de acuerdo con una base

cientifica, sin embargo en esta base cientffica, se ha puesto poca -

dose¢ para el buen funcionamiento de la ampliacién propuesta.

El equipo de esta ampliacién practicamente comier. -

. . . . e
za por ¢l tanque balance de alimeatacion al post-evaporador, e.te

tanque fué disciado con objeto de obtener una alimzntacién unifor-
me al equipo de post-cvaporacién, sin embargo en e¢ste equipo se -
colocd un medidor de nivel que tuvo muchos problemas debido a &..
dificaban las lecturas, teniendo en varias oc:

crustaciones que mo

' ande edi ¢ nivel indicaba una con
siones derrames, adn cuando el meoedidor de n n

diciébn dec operacién correcta.

[
icver b




. " X
También se encontrd que los condensados del nuevo

equipo de post-evaporacidn; ( a una presibn de 14.2 kg. /e ) -

que so aiirmentaban a u

Plangue de nivel para después alimentar a

un instantineo a 4.2 kg/am  para recuperacidn de calor, no se -

evaporaban como se esperaba, sino que fué necesario dividir la -

alimentacidn del condensado de cada calentador del post-evapora-

dor y con clio s¢ pudo alimentar a 2 niveles, este tanque.

Para remediar esta situacidon hubo necesidad de -
cambiar la presién de’ ( instantineo ) de condensados, dejindole
'a 2.11 kg/em , para alimentar con el vapor aqui producido a la
calandria del pre-evaporador. Esto compensd la falia del instan

- P -~
tinco recuperador de s0sa que COmMO Sc vera mas adelante no fue

posible instalar.

Continuando con ¢l proceso plancado, se¢ encontra-

ron defectos en la fundicién de los cuerpos de la calandria y el -- ‘

. . .
o aVIDOT _ Estos equipos tenfan porosi
precalentador del post-cvapor ador. KEstos equip p

- - Y o ‘l . k ” m bastak -
dades quue provocaron iugas de vapor de 14,2 E/C ,

te considerables.




El arreglo de estos ¢quipos se efectud cn la planta,

quedando satisfactorio y listo para operar,

Despuds en la construceidn del domo del post-evapo
rador se¢ encontrd que al probar cl recipiente volvia a tener defec-
tos de fundicidn principalmente porosidad. Se efectud la primera

prucba y se descubrid una cuarteadura en el mismo equipo. Se -

acudid al proveedor e} cual prometid enviar otro cquipo similar y

previamante radiograflarlo, en esta ocasidn se volvieron a encon-
» .

trar fugas pero menores, por lo que fu@ necesario darle un traba-

jo maquinado ¢n la planta.

El domo del post-evaporador esta constituido por -

dos partes, la primera de ellas es unconoy adaptadc con bridas -
ry 2 " ., .

se encuentra la scgunda parte que la cilindrica. En esta unidn bri

dada se tuvo también problemas de fugas constantes.

Fué necesario instalar empaques de hule, con obje-

to de no tener cstas fugas.




El instantdneo recuperador de sosa, definitivamente
no pudo funcionar debido a que la diferencia de presiones domo-insg
tanténeo cs lo suficientemente grande como para que la sosa inun-—
de el instanténes sin . v oportunidad de evaporarse, asi pues en
eperacién, este equipo gue estaba concctado al ;:re-?evaporador oca
sionaba fuertes arrastres de sosa con algo de vapor que iban a daf
a la calandria del pre-cvaporador. Este error pudo haber ocurri-
do por no considerar guc la sosa en un momento dado pudiera lle--
gar & ocupar un volimen mayor que el voldmen encontrado para el
instantdnco recuperador. Desde el punto de vista de transmisidén
de calor ¢l cdlculo estuvo correcto, sin embargo desde el punto de

vista hidriulico, sc¢ pudo incurrir en un error.

P
Para subsanar este problema, se cerrd la descarga

: Pe
de vapor de este instantaneo y se dejdé como camara de paso, esta

. a4 'I . . - -
modificacién también afecté al instantanco enfriador pues, este -

i i - .
equipo ¢n lugar de trabajar al vacio, con objeto de no caer enla

’ .’ ; -
misma situacién anterior, de una gran caida de presion, se traba
(% a -

oA .
» N e o
ja a la presidn atmosterica.
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Saliendo de este sistema de post-evaporacién, donde

. fh2 3 'y o 3 H
los cdiculos d transferencia de calor estuvieron muy acertados ~-

con las condiciones reales de operacidn, la sosa va a un sistema -

de asonladoraes.

Este sistema de ascentadores trabaja para asentar lo
dos de carbonatos y sulfutes, con objeto de eliminar estos sdlidos
y no llegar en concentraciones clevadas al filtro pulidor. Estos -
ascentadores de campana deberfan climinar casi todos los sélidos -

. ,
dejdndolos a una concentracién de 1% que fué la base del calculo -

para diseflar ¢l filtro pulidor.

Por problema de variacidén en el trabajo de los de--

cantadores y lavadores a la entrada del pre-evaporador, la concen

. I d
tracién de sélidos fué mayor de la prevista, tanto asi que fué nece

sario aumentar la tuberfa de descarga del instantaneo enfriador -

: ; ; 'S iones de la
desde 3" hasta 6"  debido a las constantes obstrucci

Ifnca.




Akora bien el probiema ha ropercutido en el funcio-
pasdor, pucs &ste estuvo caleulads para elimi-

- uBA peguela parvie de sblidos de aquf su nombre de "pulidor' ,

iidos en concentraciones arri

ba del 5% por lo que sus ciclos de operacidn eran demasiado cor=

N

o5 .

i.os cambiadores de calentador concéntricos han tra

bajado a la perfeccidén dando los resultados que se deseaban obte--

ner, tanio para calentar como para enfriar la sosa que va a los tan

S S s g

| ques de ventas,

También sc presentd algin problema con la instala-

¢idén del equipo debido a pocos estudios sobre cimentacion que lue

go hubo que remediar provocando un nuevo retrazo en el proyecto.

CONCLUSIONES.
El cilculo exclusivamente matemético de la -

1). -

iacid rectada, fué correcto y se ape
ampliacién proyectada, y pe

.«
ga a los datos obtenidos en la operacion real

>

. * R e b5l
ol SiotQicess .
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2). -

3). -

Como en cualquicer proyecto hubo detalles rela
cionados con el cdlculo quc fueron incorrecta-
nedte estimacos, por ejemplo el porcentaje -
de sblidos que legan al filtro. Esto logicam=-
Wente provoca Cue un equipo calculado no pueda

Gparar comwo se esperada.

Cada vez que ¢l cquipo fué perfeccionandose tu-

vo repercuciones en disminucidn de produccidn,
debido a factores 16gicos de suponer: paro par

cial de los equipos de evaporacidn, cuadrillas -

trabajando en reparacién, vapor desperdiciado,

efc.

Fsta situacidn durd cerca de ocho meses, en po
der trabajar en condiciones mas 0 menos norma
les, lo cual representa un alto 'costo, dificilmen
te evaluable, en pérdida de calidad y cantidad -

de produccic’m. Sin embargo una vez pasado es-
te periodo de prucba se ha logrado un sensible -

.,
aumento de produccion.

iy
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Se puede decir e el principal defecto del pro
FeClo e por parie de los provecdores de equi

PO, gue en este ¢aso en particular no reunieron

fa calidad necesaria para la realizacidén de esta

I
i
«
f3]
*
e
&
P
&
0
>
.
i+
v

0s sc¢ encontrd problemas de ma

e
g
2]
B,
£

ad en la fundicidn de las piezas constitu

yentes del proyecto. Estas fallas deben solucio

i

narse poniendo particular atencidn a la inspec--

o)
*
[£3
[¢]
[h
(o2
e
jo )
©
.

cibén técnica del equip

Dentro del aspecto hidrdulico es dificil preveer
. . ’ ..

cufiles serdn las condiciones de¢ operacion, pues

&stas son muy variables. Sin embargo convie-

ne tener en cuenta que para el funcionamiento de

. - v 4 NOT > o i -
cualquier proyecto ¢s importante estar bien cal

. ” 3 P
culado desde los puntos de vista: tecnico, meca

nico, civil y quimico, pues si alguno de estos se
14 * - &

.
descuida ¢l equipo prescntara problemas de - -

arranque y operacion.




6).- Cuando proyectos de dimensidn e importancia

Id

del aqul expuesto se van a poner en marcha, -
¢ requiere una integracibn completa del ele-
mento técnico en sus diferentes ramas para -

ia obiencién de resuliados positivos.

Por otra parte, en la instalacidn de nuevos =--

proyectos que van a mcejorar instalaciones ya
existentes el problema de mantenimiento por
parte de ia Empresa ocasiona pérdidas de - -
y dinero que deben ser tomadas en con
sideracibén. Pura {inalizar es conveniente --

agregar que cualg instalacidén es susepti-

. L d
ble de ser mejorada, pero para esta mejoria

es necoesario tener en cucnta todos los facto--

b

res aqui mencionados y sabiendo de antemano

que habri problemas ¢n el arranque y nuevos

desembolsos de capital.

La cxneriencia obtenida en este proyecto evi-

£ en los futuros, d

tars csembolsos extras de ca
al < ——

Celoy o conti meias revistas.
pital debido a4 contingencias no p
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