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CAPITULO I

ANTECEDENTES

Desde los albores de la fabricacién de papel en las maquinas
continuas se establecia ¢l postulado de que, “El papel se hace er la
pila”. Con lo que se guiere decir que con una pulpa mal refinada
no se pueden producir buenas calidades de papel. En la actualidad.
las grandes producciones presentan el problema del factor econé-

mico en la refinacién de pulpas.

En los modernos xistemas de refinacién continua, se da a me-
mudo el caso de gue los equipos se operan en condiciones poco efi-
cientes. Bl estudio de las condiciones actuales de refinacién en una
planta en operacion y las recomendaciones para modificarlas efi-

cientemente es el objeto de este trabajo.

13







CAPITLLO 11
METODO DE TRABAJO

Para poder determinar las condiciones de operacion de los refi-
nadores fue necesario conocer el flujo o través de ellos: como los flu-
jos del sistema estan intimamente ligados, se recurrié al método de
los dingramas parciales. (Diagrama 1 v 2). Simultdneamente con
¢! bulance de materia (1) (23, se Hevaron a cabo los estudios de
Iaboratorio tendicates a deternunar o variacion de consumo de ener-
ain eléctrica en funcion de L facilidad de drenado "FREENESS”
{37 (1) (3Y (6). Poara determinar of "FREENESS” sc empled el
“Canadian Stavdard Freness Tvsrvr" y se sigquid el método TAPPI
T-227-1M-50. Tamhicn sc considers el indice de longitud de fibra
con las variables anteriores. dicho indice se determing empleando el
métode desarrollado por x».’Tontlgny v Shorowski (7)

ad. —Descripacn del equipe.
El equipo de refinacionsconsta de:
Dos refinadores Claflin operados cada uno por motores de:
150 HP
194  Amperios
440 Voltios.

485 R P M
Un refinador Emerson operado por un motor de:
200 H P

247 Amperios
440 Voltios
392 RPM

17




Un refinador Jones operado por un motor de:
75 HP
95  Amperios

440  Voltios

960 RPM

3 Bombas operadas cada una por un motor de:
15 HP
20.5 Amperios

440  Voitios

1455 R P M

5 Aguadores operados cada uno por un motor de:
1 WP
14 Amperios

140 Voltios

960 R P M

b} . —Diagrama de flujo.

En el diagrama de flujo se puede apreciar la localizacién del
equipo en estudio. Como se ve. la operacién de este equipo
de refinacion esta condicionada en gran parte por los flujos de
las aguas blancas y de las pastas recuperadas, y éstas a su
ver. actian sobre el balance en funcion de sus concentraciones.
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DIAGRAMA DE FLUJO

‘ 14 j R tN T .,.W.A.,,.,-,...___-h:] e

10 -
12 ’ i
168 15 T 15 t %“"-“- ) 1 [ ®
i
17 i - ; r
\6/\?‘* 23 | .
& }FD_" e et et dmi. - .
T e b —— O e e et -
?
! 1
]m e RO 1%
} 7
i 8
SRV |
| ] . s
I —
v L__ ,,,,, Sl ¥ R WON S
[ — P B S
Pl Qe Pyl L% [
o, ,.*___,._“_,_.__"._m._,w_.-..,.‘i oo ! w© o ) ¢
T ! L }
_____ » j B J
5 e o
2 3 2 > 2 2 6
pe-
- 4 >
9 CICLON 17 PRENSAS
10 DEPURADOR CENTRIFUGO 18 SECADORES
IN 11 ARENERO 18 CALANDRIAS
ENTO AGUA12 DEPURADOR NIMA 20 ENROLLADOR -~ = agua limpic
ON 13 CAJA DE ENTRADA 21 BOBINADORA —— pasto
14 ENTRADA AGUA REGADERAS 22 CHAROLAS —— agua blanca
15 CAJAS DE SUCCION 23 FOSA - pasta recuperada
NCIA 18 CILINDROS DE SUCCION R




Ciclon

1
|
i
|
i
i

P Q@

4 i ,
N <:j) 'charolas | (, j}”wm

fosa ’

.

CmMm

CEME

DIAGRAMA 1

recuperador

B T

| CbMb

$CpMp CpMp

tanque de ma

et e et it o i 4 s

Jones : e

DIAGRAMA 2



1)

BILIOGRATIA

John H. Perry. P h D Editor Chemical Engincer's Handbook P. 723-726
Mc, Graw Hill Book Co. Inc. New York.

Hougen Watson Ragats.  Chemical Process Principles P, 196-205 John
Wiley & Sons, Inc. New York.

Casey J. P Pulp and Paper. Vol 1 P. 325.361. Intercience Publisher New
York., 1952,

Stephenson [ N, Pulp and Paper Manufacture, Vol 2 P. 233.242-247-263.
Mce Graw THI Book. Inc, New York, 1950

Orto Wars Pobricacion de papel Po 9234 Fditorial Revertd, México, 1956.
H. W Emerren. Pundamentals of the Beating Process. Po133-144 The

British Paper and Board Industry Research Association, 1957,

Montigny y Sborowesiis The Ropid Measurement of an Index of Fiber
Fength, The FHermann Alanutacturing Company. Paper mill and Special Ma.
chinery. Lancaster. Ohio.




CAPITULO 111




CAPITULO 111}

PARTE EXPERIMENTAL

Basados en estudios anteriores (&) se obtuvieron las siguientes
tablas, en la experimentacidn con los refinadores Claflin:

TABLA |

Freeness Amperaje (! Indice de longitud de fibra

ler. Claflin
664 100 0.8063
656 120 0.7376
652 | 135 0.6394
650 150 0.616
648 180 0.606
628 200 0.5736

20. Claflin
664 100 0.8063
645 125 0.7413
638 140 0.6952
628 175 0.6093
628 200 0.578

De esta tabla se dedujo el paralelismo en el comportamiento de
los dos refinadores Claflin.

Los resultados obtenidos al operar cn serie los refinadores
Claflin se aprecian en la tabla 11, variando las concentraciones entre
3.+t v 4.2 y manteniendo el flujo constante a 855 Kg/min.
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TABLA

i

Freeness

Amperaje

. Indice de longitud de ftbra

575
522
474
415
367

ey
520
310
435
417

644
470
30
210

400

Coucentracién

100
120
150
170
260

Coucentracidn
100
120
149
160
180
20

Conzentracion
100
120
150
t7e

00

FASH

— 3.4

0.6013
0.4825
0.4534
[ 0.4237
0.3672

3x

.6649
0.4943
0.4617
0.4438
0.4166
0.3669

42

0.6325
0.5023
0.4241
0.4072
.36

Un esredio simi

spn. La wabla I, 2 continuacion,
da- menteniendo el flujo a 745 Kg/min y varian-

muestra el comportamiento

de

lar al anterior se efecrud con el refinador Emer-

1
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TABLA
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De las tablas anteriores y aplicando el método de los promedios,
se obtuvieron las siguientes férmulas empiricas (9) en las que:

F = Frecness.
A == Amperaje.
1 == Indice de longitud de fibra.
Para la Tabla U
Para unn concentracién de 3.4
F = 789 — 2,15 A
F = 11381 --39
I o 07446 - 0.00188 A
Para una concents
F = 810 217 A
3

oo 905 13

I 0.8036 - - 0.00218 A
Para una concentracidn de: 4.2

oo 7340 VIR A

T oo 8081 G35

i VAT 0.0022 A

IS .. k] -~
Para una concentracien de: 3.3

F oo 8766 - 1.95 A
F o= 93351 + 96.6
T 0048 - 000204 A

3

', -z . -
Para una conceniracidn der 3.

F ogn ":37'1 - ]R‘i /h\
F
{

Para unn conceniracion de: 9
{ H : ~ PO 4 N
{previamente refinada en los Clattn

F - 470.8 — 0.889 A
— {5 1
5

- 56.6
00136% A
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gi 1w > Hevaron a cabo las siguientes experimentaciones
para conocer of vomportamiento de los relinadores en sus diferen-
wes combinaciones en las que: ‘
< =z | refinador Claflin
XY = 2 refinadores Claflin en serie.

== | refinador Emerson.
W refinador Jones.

TABLA 1V

. o 1
Sonsentrandn 37
i = ) N }, ndive de langif
Amperaic Egipo - Froenrss ; Iadive de langitud
0.7186
Y : 8.629
XY Pinth
Z 23933
; W 03513
TABL A Y
Cavmy 34

El fliio de materia en las experimentaciones antenores fue
f




Estos datos se consideran vélidos para papeles de escritura, con
wa composician de:

Pulpa Cechisa Blanqueada 53.3%
Pulpa al Sulfito Blanqueada 20 %
Pulpit de Bagazo Blangueada 266 %

. a e . - ‘~ o M

De los resuliados obtenidos se puede apreciar que la combi-
nacion cuvos daros se consignan en la tabla VI fue la mas eficiente
porque at mismo Hujo produjo el wmayor abatimiento de “FRE-

ENESS™
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CAPITULO 1V
BALANCE DE MATERIA

El balance de materia, se llevo a cabo para tres diferentes tipos
de papel con sus condiciones particulares de operacién, con el fin de
constatar si los flujos de diferentes fabricaciones eran semejantes
o proporcionales. Como se dijo en el capitulo 11, se recurrié al méto-
do de los diagramas parciales.

A continuacion se expone la nomenclatura empleada:

P Produccion de papel (scco a la estufa} Kg/min.

P, Produccion de papel en rolle (con humedad variable segan tipo
de papel) Ky min,

QQ  Papel humedo producido  después del cilindro de  succién
Kg/min,

A Agua perdida por cvaporacion v prensado Kgs/min.

B Sequedad en ¢l rolia de papel ¢

H, Humedad después del cilindro de succion %e.

Humedad en el rolle de papel. %¢

C_ Concentracion de pulpa después del cilindro de succién. %.
S Sequedad en el cilindro de succion. “c.

C, Concentracion de pulpa en las charolas. .

M, Peso de la suspension de las charolas. Kg/min.
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Concentracion de pulpa en la mesa de la maquina. %.

Peso de la suspension en la mesa de la maquina. Kg/min.
Concentracion de pulpa que llega del refinador Jones. %.
Peso de la suspension gue llega del refinador jones. Kg/min.
Concentracion de pulpa que sale en las {osas. %.

Peso de la suspension que sale en las fosas. {Tomado experi-
mentalmente) Kg/min,

Concentracién de pulpa recuperada. %

Peso de 1o suspension recuperada. Kg/min.

Concentracion en el tanque de la méquina Cc.

Peso de la suspension en el tanque de la maquina. Kg/min,
Concentracion de pulpa so recuperada. €

Peso de suspension no recuperada. Kg/min,

Concentracion de pulpa cue llega del refinador Emerson. .

Peso de suspension que llega del refinador Emerson. Kg/min.




CONDICIONES DE OPERACION

Las coadiclones de operacion en las aque se efectnaron los balances de materia, se con-
signan en -el siguiente cundro.

Fabricacidon A, Fabricacion B. Fabricacién C,

Composicion ¢

-4 Palpa blang. ol sulfato. 36,2 Tarj. tabular 29.5 Pulpa. Blanq al sulf.:

22
224 Pulpa blung. al bagazo. .182 Cenizas de sosn 19.7 Pulpa Blang. bagazo
3918 Viruta de Primera 54,4 Pasta mecdonica 24.5 Pasta mecdnica i
.99 Caolin 1.82  Miscibo! 12.3 Caolin
3.35 Miscibol 4.85  Alumbre 3.92 Miscibol
4 48 Alumbre 2.43 Tiera de 3.92 Alumbre )
1.2 Refusol Diatomaccas 6.16 Caolin impalpable.” -
Velocidad de la s 105 ) 76.6
maquing o min,
Peso base del 0.055 G458 Q.107

papel SE. kg g2

Ancho ael rollo m 2.43 2.51 2.71
P 15.4 12 15.4
r 82.5 83.6 83.62
1 3.5 +.75 4.5
c 0.29 0.1825 0.125
‘ 0.145
0.1 0.163 145
Ch 0.695 0
~ 0.8 . .
Lm > 02
27 2,
c 2.
p
C 2.9 3.18
‘ 9.1 6.9
Cv
c 0.03 .06




BALANCES PARCIALES DE MATERIA

Caleulo de Q: se aplica la siguiente férmula (segin diagrama 1)

100 P
Sc

Q 88 Kg/min 731 Kg/min
Calculo de Mp (Diagrama 1)
QC +CM=CM
Q L rop

i7.'x83--'~-'29.\'lG2D-—=”.7Mp 16.4x73.2-:-.18x1540=2.92 M

e | 748 Kg/min 334 Kg/min
n N
Pazta seca en ol ciclon o3 Paste sece en o fosa -8 Pasta
e 7154 U 2802

M (Diagrama 1)

Caicnlo de My
1 ™m

CM+CM~-C M
1 h PP m m

M =M +M

in " 4

M o=M 2748 Moo M H50
h m y n

b B --2010 - L 8M AN 1470 695!\'1,ﬂ

m

M 2760 Kg/min 2600 Kg/min
Mr 2012 Kg/min 2090 Kg/min
Pasto seca en la maquina = Pasta seca que llega al ciclén

27120142012 18,1+ 14.74+3.4

N 16.48x87.9--.25%1378.8 = 2.66 Mp’

38 Kg/min

72 Kg/min
seca en la mdaguina,

1728 = 3.i4-4-14.5

M, ~M_-+672
145 M, 41800= 76 M_

2780 Kg/min

2108 Kg/min

-i- Pasta seca de las charolas.

21.1+=17.984-3.05



Caleulo de Mr y M (Diagrama 2)

t

CM=CGMACM
pPp t ot roor

Mo M +M
H] 1 N

2010=29M +.03M_

748 Mr_,:..;\.i_r 5ot M LM

48.8 Kyg/min 5.6 Kg/min
M 6992 Kg/mm 165

Pasta que pasa por el Jonoes

CLT 14674021

ada en el hadrapalper,

tanaue de omagquin s Diagramn 2
0992 My min o 299 4084 g min a 3.
08 Kamin de pasta seca 167 Kgdmin de pasta seen

07012 Kygrsmin de agan

Suspensidn de pulpa of hidrapulper proveniente de

681.08x29::1.98 Ky min

444235 1823:
pasta seca -

100

100

6701 Kg/min dv coun

1460+ 3.05 B, 06 M

Pasta seca del ta

.81 Kg/min
pasta seca

4434 Kg/min de agun

1798 = 3Mt+'03Mr
672=M +M

t T
73.4 Kg/min

598.6 Kg/min

ague - Pasta seca no recuperada.

17.98 = 17.95.+.022

necesario. caleular la cantidad de agua que
sale del tanque de 1a miguina. que se supone

~debe ser la mismi.

i85

3056 Farmin a 3.9

t7.05 Kg- min de pasta seca

44341 Kgdnun de oagea 530,64 Kyg/min de agua

ia fosa.
582.6x.25=1.4 Kg/min
pasta seca

100

380.6 Kg/min de agua




Suspensién de pasta que pasa por ¢l recuperador, suponiendo que trabaja a su maxima
eficiencia.

(Diagrama General) (Agua proveniente de la fosa — agua empleada en el hidrapulper)
1620--651.08 =939 Kg/min 1540. 444 = 1096 Kg/min 1378.86—582.6 ==796.8 Kg/min

Pasta recuperada

De 29 a 03 recupera 269 De .18 2 .06 recupera .122¢¢ De .25 a .03 recupera .22%

936x.26==2.45 Kg/min 1096122 +=1.24 Kg/min 796.8x.22=1.74 Kg/min pasta
pasta 2o recup.  —-————-  Pasta SeCA recup. ————— seca recuperada
100 100 100
Caleulo de My Me (Diagrama 25

M =M M,

M - .%.'.ESXIO{ B 1__2—-2.1(}1_ M 1.741100
v 9.1 6 v 12.8

M =257 Kg/min =206 Ko 'min - 13.6 Kg/Min

I\"\v. - 699.2--257 1‘.".0-;465.4»-—?.0.& Me_598,6._13.5
.‘»‘18 S673.5K g mun +47.8 Kgrmm =:385.6 Kg/min

Calevio de € Dugrama 2
CV.M'. = C“}M'_‘—v—C':_MU
29%x699.2~ 25.7x $9+673.5 CU 3.1x468.4 = 20.6x6 -+ 147 .8 Ch_ 3x596.6- 12.8x13.6+4-585.

o 6e ‘e 27891

Agua que emples el Hidrapulper t{como fines de comprobacion se recalculd el agua que
emples el hidrapulper por otro camino, con las nuevas
concentraciones!.

Saie de! tangue de maguinas (Diagramz 2)

6732 Kg/min 2 2.6% 457.% Kgrmit a 3% 575.6 Ng/min a 2.78%

“73.5%2. 3783 585x2.78 ,

))Z"G - 17.6 Kg/mun de alwi o 0 124 Kg/min de oo 0 16.5 Kg/min de
100 pasta seca 100 pasta seca 100 pasta seca

cz e v 28 Voesrmge : 569 Kg/min de agus
6559 Fg/min de agua 1154 Kg/mm de agus 369 Kg/w e
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Suspenstéon de pulpa que Hega al tanque de depésito {Diagrama Gral.)

952245 87201

T4 Kgomin
o 039

Calculo de la pérdida de agua

Pl P,

15.4 12
B2 p e
Q55 1 952 1

12.6 Kg/min

Q—A=P

A8t8-r A 312604
P AP O P
A T2 Kofamin 608 Kgfmin

1138 35.6 2 1068.2 Kg/min

538.3.--73.4=2774.9. Kg/ min

4 R a .03%

tevaparada v prensada)

§5—-161=A

71.9 Kag/min
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CAPITULO VvV
COSTOS DE REFINACION

En este capuulo se van o comparar los costos actuales de refi-

nacién, con los costos de refinacion de un sistema propuesto; la dife-

energia habwdos por concepio de refinacidn inadecuada, agitacién

v bombeo hazia los tangues e méageina. Fsia comparacién se Heva

@ cabo tomando womo base los amperajes maximos experimentados.
Dara calouvlar los coswos de refinacion por concepto de energia.

se wtilizé la siguiente farmula (10

W eV Coxpvd

L. o AN SR,

a)  Relacion de costo por consumo de energia para los dos
refinadores Claflin segiin la wbla 1l sin considerar agitacion v
bombeo.

Base LU0 kg, de puaipa S.E.

Abatimicnto de ;. Costo por toneladal  Costo de 100 pun-4

Concontracion Frecness, " depulpa X.E. } s CS F por x

Buntos. ) : fonelada i

- oo e :

i) CSF (1 $ ‘ $ |

3.4 202 22.2 ! il ;
35 195 2.2 ! 11.4
3.2 244 18 ! 7.4

57




b) Relaciéon de costo para el refinador Emerson segin la
tabla 1T, sin considerar agitacion y bombeo.

Base 1000 g, pulpa S.E.
Abatimiento de . Costo por tér;;:l;lda ‘
Concentracién Freertess. © de pulpa S.E.

i Costo de 100 pun-
I tos. C S F por
i

Puntos. ; tonelada
o s 3
3.3 220 16 ; 7.3
3.8 213 ; 14 6.6
12 210 : 12.4 : 5.9

Para la pulpa prcv:’amente refinada en los Claflin te tene

" 1 14.1 19.82

¢} Costo actual de refinacion.

La refinacion actualmente se lleva 3 cabo mediante una ye-
cir‘ulnci()n -mpleando los tangues de los Claflin y del Emerson
ctivamente, 4 operando on £one estos egeipos, poro siempro
;\lmacsnnndcs en tanques intermedios (Ver diagrama de fluio).

Base 1000 Kg. Je pulpa S.E

,.
"J
"'J

S

Tictipo de refinacion, ags v bombeo hasta los tangues de

wmaquina: | b

Costo de bombeo. 3 bombas 4,45
Cosro de agitacion: 3 agitadore.. = 3.04
Costo de refinacion: 2 Clatlin a 130 Awmperios = 18.90

1 Emerson a 220 Amperios = 15,90




d}  Costo base para el sistema propuesto.

Los resultados de las experiencing (tabla V1) demuestran que
el sistema actual de refinacion, siene los siguientes inconveniesntes:

1} Que durante un parcentaje del dempo de cefinacion. los
refinadores se emplean come bhombas,

v) ks mcontrolable ¢l vempo de permanencia de pulpa en
proceso con el conniguionts consume de energia por concepto de
agitacion.

i vasta ob

- lo anterior se proponen modificaciones al sistema

de refinacion. que se aprecian en ¢ dingioms 3 caleula a con-

tinnacion el costo de re ion incluvendo agitacion y bombeo para
el diagrama propuesio. Cabe hacer la consideracién que el flujo
de la wbla VI oc13o0 ‘

:
madiments el doble del consuma de la maquina se-

en 1 gue estd basada esta cstima-

atun o fabricacion A {079 Kg min

Tiempo de agitacian, bombeo v refinacion hasta los tanques de
373 h.

maquinag, 0.3

osto de bombeo: 3 bombas = % 2,55
Costo de agiincon: 3 agitadores = 1.75
Costo de refinacian: 2 Claflin 140 Ampernios 11.70

1 Emerson 180 Amperios = 7.40

3 23.40

Diferencia por tonelada entre un sistema y otro: 3 18.89.




DIAGRAMA 3
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CAPITULO VI




CAPITULO VI

CONCLUSIONES

1.—Los refinadores Claflin guardan paralelismo. entre si.
2.--Es mas eficiente desde el punto de vista del abatimiento del
“Freeness” ¢l refinador Emerson. que los refinadores Claflin.

3.—El abatimicnto del "Freeness” por el refinador Emerson es
mas efectivo en una pasta =in refinacién previa, que para una
pasta previamente refinada. Para el sistema propuesto esto es
muy significative en virnd de que la capacidad de refinacién
se ha demostrado scr el doble de la produccion de la maguina.
Estas condiciones permiten trabaijar ¢f refinador Emerson como
unico refinador principal, conservando los refinadores Claflin
como equipo de reserva, o viceversa.

4. —Como los flujos ¢n lox bhalances de material para diferentes fa-
bricaciones guardan paralelismo, las formulas empiricas obte-
nidas constituyen una guia en la refinacién.

El sistema propuesto tiene las siguientes ventajas.

a) . --Mas facil control.

b) . --Sistema continuo.

¢).~=Ahorro de bombeo. agitacion v refinacién: del orden de
$ 19.00 por tonelada.

d) . —-Facilidad de limpieza en los cambios de fabricacién.

¢) .---Calidad mas uniforme,
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