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"INTRODUCCION"

El desarrollo actual y la creciente demanda de celulosa para la
fabricacién de papel; ha motivado la bisqueda de técnicas mas eficientes
y econdmicas para la coccién de la madera o del bagazo de cafia. La
mds reciente, consiste en tratarlos con una solucién acuosa de sulfito de
sodio=sosa; por lo que en el presente trabajo se desarrollara el disefio de

una planta para producir sulfito de sodio.

La coccidn consiste en la separacién de las fibras de celulosa=-
que estdn unidas por la lignina; la cual, se elimina, para crear las propie
dades deseables en su tratamiento posterior; ésto, se logra solubilizando la

capa de lignina que rodea la celulosa.

La lignina existe en gran parte en la capa media del tejido si
tuado entre fibras adyacentes o células y en menor cantidud en la  matriz

celulésica.



Pared de células celuldsicas
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Lignina

Comunicacién

Para eliminar la lignina, es necesario que los sitios de reaccién
sean alcanzados por los reactivos; la penetracién estd altamente influen--
ciada por la densidad o estructura del bagazo o madera, asi como por la
presencia de resinas.

Una vez que los reactivos delignificantes llegan a las dreas de -
la lignina, las reacciones quimicas asociadas con el proceso de delignifica
cién proceden dando como producto lignina y derivados de hemicelulosa.

Anteriormente solo se empleaba el método descubierto por Benja_
min C. Tilghman en 1967, el cual consistia en usar un licor en lacoccidn
formado por dcido sulfuroso, bisulfito y bidxido de azufre. Tal proceso =
puede llevarse a cabo Gnicamente con biéxido de azufre, siempre ycuando
se usen elevadas temperaturas, altas concentraciones de reactivos ademds -

de requerir largos tiempos de reaccidn.



Los problemas que se presentan al usar éste licor son : bajos ==
rendimientos cuando la madera contiene muchas resinas, y el requerimiento
de largos tiempos de reaccién.

Para mejorar el proceso de elaboracién de la celulosa, en la ac
tualidad se emplea un nuevo método que consiste en usar una mezcla de -
sulfito de sodio-sosa con la cual se logra un ataque a la lignina mds selec
tivo; obteniéndose mejores rendimientos y disminucién en el tiempo de coc
cién y en los problemas de reaccién por alto contenido de resinas.

Una de las reacciones que se llevan a cabo en la coccidén es la
adicién de sulfito de sodio al doble enlace enélico en la molécula de lig

nina. Esto puede ser expresado de la siguiente forma :

OH
R-C=C-R + NapsOg --mz=--—--- R-CH- C - R
v 175 °C ; '
H OH SO3Na Na

El producto que resulta de la reaccién es una molécula con un-
momento dipolar mayor que el de la lignina lo cual la hace soluble en -

agua y de fdcil eliminocion.



"DESCRIPCION DEL PROCESO"

Las materias primas que se emplean para producir el sulfito de -
sodio son : azufre, sosa, aire y agua.

El azufre es fundido en unos fosos de fusidn, de donde es bom-
beado al horno de combustién y alli en presencia de aire ( el cual esintro
ducido con un ventilador ) reacciona para formar el SOp. Los gases de -
combustién SO,, Oy, Ny y vapor de HyO pasan a través de una caldera_
donde son enfriados y al ceder su calor generah vapor, el cual se utiliza~-
para fundir el azufre, posteriormente éstos gases pasan a una torre de ab—
sorcién empacada donde se lleva a cabo la absorcién con reaccién quimica
para formar el sulfito de sodio en solucién acuosa.

Los gases que no reaccionaron, principalmente Np, Oj, HoO -
( vapor ) y SO2 son expulsados a la atmésfera por la chimenea.

Debido a que la sosa comercial es obtenida a concentraciones -
de 50 6 40 % en peso, tiene que ser diluida antes de ser introducida a la
torre de absorcion con el fin de no rebasar los Iimites de solubilidad  del

sulfito de sodio. Por tal razén, se tendrd un tanque de almacenamiento -



de sosa concentrada 40% y dos tanques mds donde se hard la dilucién de-
la misma; equipados con medidores de nivel, de tal forma que mientras ==
uno de éstos estd siendo usado, en el otro se estard preparando la solucién

a la concentracién deseada.

v

Estos dos tanques contaran con distribuidores de aire comprimido_
para hacer la mezcla.

La solucién de sulfito de sodio serd bombeada a un tanque amor
tiguador y de alli a dos tanques de almacenamiento donde se verificard la
concentracién del licor; éstos tanques también contardn con medidores de

nivel y agitadores para mezclar bien el producto.
FOSOS DE FUSION.-

El azufre serd recibido a granel y almacenado en un lugar lo -
mds cercano a los fosos de fusién, de donde pasard a éstos; los cuales es
tardn divididos en cuatro secciones, dos de ellas se destinardn a fusién y
las dos restantes a conservacién del azufre fundido.

Los fosos de fusion descargardn a los fosos de conservacién a un
nivel superior, con el cbjeto de que por asentamiento se retenga una parte
de las impurezas sélidas del azufre.

La fusién se realizard con vapor que circulard a través de ser-

pentines previstos para éste objeto; los cuales, no obstante que ya se en-



cuentre fundido el azufre, mdr'\-f/endrén la temperatura de éste dentro de los
Iimites debidos ( 130°C=145°C ).

El azufre pasa por derrame a los fosos de conservacién, donde -
también por medio de vapor a través de serpentines, se mantiene fundido y
aproximadamente a las mismas tempraturas.

El azufre fundido es enviado al horno de combustion mediante -
dos bombas de tipo vertical colocadas en la superficie de los fosos de con
servacion.

El flujo de azufre que es inyectado al horno es controlado me--
diante una vdlvula macho enchaquetada situada en una linea de recircula-
cién de la bomba a los fosos de conservacién.

Las paredes de los fosos se recubrirdn de tabique antidgcido para

evitar la corrosién de las mismas por la formacién de trazas de dcido sulfd

rico en la superficie.

COMBUSTION DEL AZUFRE.-

El aire requerido para la combustion del azufre es succionado de
la atmésfera a través de un filtro que impedird la entrada de polvo y ma=—
terial extrafio al sistema y serd impulsado por medio de un ventilador cen-
trifugo; el cual tendrd en su linea de succién una vdlvula que permitirg -

regular la cantidad de aire que entre al horno de combustién junto con el



medidor de orificio que se pondrd a la descarga de éste.
El azufre fundido serd atomizado a través de un aspersor en el -
interior del horno de combustién de azufre, donde se quemard en presen--

cia de aire para formar el SO,.

CALDERA. -

Los gases de combustion que salen del horno pasardn a través de
una caldera de tubos de humo, donde serdn enfriados antes de que entren

a la torre de absorcién.

TORRE DE ABSORCION. -

La formacién de sulfito de sodio tendra lugar en la torre de ab

. . . ” .
sorcion donde la parte inferior entrard la corriente gaseosa y por la supe—
rior la solucién de sosa a través de un juego de distribuidores instalados -
en la torre. En la parte superior de la torre se instalard un eliminador de

arrastre.
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No. DE LA  TIPO DE TEMP.  DENSIDAD  Kg. Kg_mol : o
CORRIENTE  FLUIDO °C. ; v o e % MOL
cm3
AZUFRE
1 LIQUIDO 143 1.78 556.6 17.4 100 100
0, 1168.8 36.52 " 23.3 21
2 AIRE 25 .00091
N, 3847.6 137.41 76.7 7
50, 1113.2 17.4 19.97 10
3 GAS O 950 00036  612.2 19.13 10.98 1
N, 3847.6 137.41 .05 7
50, 1113.2 17.4 19.9 10
4 GAS O% 200 .000708  612.2 19.13 10.9 1
N, 3847.6 137.41 6.2 7
5 AGUA
ety 85 1 1663.91 92.43 100 100
6 AGUA 163 ,003 1663.91 92.43 100 100
VAPOR
> 5O, 55.66 .869 1.23 .55
GAS Oy 0 .0008 611.99 19.12 13.55 12.15
Ny 3847.65 137.41 85.22 87.3
SOSA NaOH 2103.9 52.59 14.75 7.22
8 5 40 1.161
14.75% HoO 12156.3 675.3 85.25 92.78
NapSO3 2083.3 16.53 13.6 2.27
9 PRODUC NaOH 60 1.176 781.2 19.53 5.1 2.68

TO. Hp0 12453.8 691.87 81.3 95.05




"CALCULO DE LA PLANTA"

Una planta procesadora de bagazo de cafia en operacién que —-
produce 70 -BT-— de celulosa; consume aproximadamente 15 _I;— de sulfito
y debido a la creciente demanda de celulosa al sulfito se disefiard una ==
planta que puede abastecer a tres plantas de la misma capacidad por  tal

razén se calculard para que produzca 50 L de sulfito.

D
BALANCE DE MATERIA. -

Base 50 —— NaySOj

Reacciones que se llevan a cabo :

SOy + 2NaOH ———» N02503 + HO

Pesos Moleculares

Azufre (S) 32
Oxigeno (O) 16
Sodio (Na) 23

Hidrégeno (H) 1
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Calculo del azufre quemado :

32 azufre
126 sulfito de sodio

sulfito de sodio ) = 12.69 -1;—)— azufre

T
50

( D

La absorcién del SO varia entre 95-98 % ( éste Gltimo valor -

ha sido determinado experimentalmente en planta similar) por lo tanto el

azufre quemado es el siguiente :

12.69 _ T
— 13.358 —
T 1000 Kg Db & K
13:388 ——'x ———CF &7y 556.6 ~fi—

La temperatura a la que se trabajard el hoa;no de combustién se
ré de 950°C aproximadamente; para determinar la concentracién de SOp -
tal que nos dé la temperatura deseada del horno, la cual estd restringida -
por el porciento de aire en exceso, se hardn los balances de materia y --
energia correspondientes a diferentes porcientos de aire en exceso y se gra
ficardn los valores obtenidos de temperatura de flama vs % en mol de -
SO, ( gréfica #5) y el % en mol de SOy vs % de aire en exceso (grd
fica * 3).

Con la gréfica 5 se verd el % en mol de SO7 correspondiente
a la temperatura de 950 °C fijada; y en la grdfica # 3 se encontrard el
% de aire en exceso correspondiente a tal % en mol de SO,.

Para fines prdcticos se toma la composicién del aire como sigue:
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% mol
Oxigeno ( Op) 21
Nitrégeno ( N5 ) Vo

y cuyo porciento en peso es el siguiente :

Base 1 gmol de aire.

/'fT < <
G o cla i)
—QL x 100 = 23.3 %
28.84
22.12 _ .
28.84 100 76.7 %
% en peso
Oxigeno ( O, ) 23.3
Nitrégeno ( Njp) 76.7
Ma N
i R AN
Masa O» 23.3

Para un 50% en exceso de aire tenemos lo siguiente :
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ENTRADAS TOTALES SALIDAS TOTALES
Kg Kg mol Kg Kg _mol % mol
hr hr hr hr
S 556.6 17.4 SO, 1113.2 17.4 14
02 834.9 26.1 O, 278.3 8.7 7
Ny 2748.5 98.2 N, 2748.5 98.2 ~

o oxigeno + ~a_ nitrégeno = Ko __ gire = 3 583.4 Ka_
hr hr hr hr

- Céleulo de los =~ de aire stdndar requeridos, o sea a  1.002

hr
atm y 15.5°C.

De la ecuacién de los gases ideales :

w

PV = —FT\T— RT
3583.4 ~9. , .0g2 -Am m> 288.5 °K
y X . S x : 3
V = hr Kg mol °K =2917.35 2
r
29 —Kg__ , 1.002 atm
Kg mol

Balance de energia en el horno :

La entalpia de los reactivos es igual a la entalpia de los pro= -

ductos mds la entalpia de la reaccién que se lleva a cabo.
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§A H reactivos =§A\—\producbs +AH°f 25
§AH productos =EA H reactivos - A\"\°f 25

Debido a que existe una transformacién continua del azufre rém_
bico al monoclinico y viceversa, con puntos de fusién de 112.8 °C y --
119 °C respectivamente, para evaluar la temperatura de flama se conside—
rard 116°C como la temperatura de fusién del azufre y la temperatura de

inyeccién del mismo de 143 °C.

Azufre
143°C
sO,
S + 02 ---%» 50O, + Calor [ Oy
N2
Aire
25°C

1.- Calculo de la entalpia de los reactivos :

AZUFRE.- Primero se le dd un calor sensible de 25 °C a la tempe-
ratura de fusién ( 116°C ), después el calor latente para
fundirlo y finalmente se dd otro calor sensible de sobre -
calentamiento de 116°C a la temperatura de inyeccién al

hormo ( 143°C ).

Los calores especificos vienen dados por las siguientes ecuacio—-=
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nes, siendo T la temperatura promedio :
€ =438 + 0044 T Keal
p fase sélida : : Kg mol °C T = o
- Keal
Xﬂlsién = Kg mol!
— Kcal I
CPfase Ifquida o e Kg mol °C el

Temperatura de referencia = 25°C

a.) Calor sensible fase sélida :
4 = n G AT

298 + 389 Kcal
= + ———a———— ] B
Cp 4.38 + .004 ( 5 ) = 5.89 Ko e

AT = 116 - 25 =91 °C

= Kg mol Kcal S Kcal
aq 17.4 . x 5.89 ——————Kg —T°C X 91°C = 91326.2 e

b.) Calor latente de fusién :

97 < nl

17.4 Kgmol % 300 Keal  _ 5 220 Keal
2 hr Kgmol hr

q

c.) Calor latente de sobrecalentamiento :

a, =ncpAT

= 116+ 143\ _ Keal
Cp = 578 + 016 ( MEmmt )= T S
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AT =143 - 116 = 27°C
Kgmol Keal Keal
e 7. ___9._—__ ) e il o = . e
g =174 —2 x 7.83 Ra ool °C % 27°€ = 3678.5 —=
Q=gq; *q, + 18 224.7 !
g1 * a2 + a3 e

AIRE.- Como el aire se encuentra a 25°C, su entalpia es igual a cero de

bido a que la Temperatura de referencia es de 25°C.

Por lo tanto :
Kcal

ZAH reactivos il hr

2.- Cdlculo de la entalpia de la reaccién :
)

ZAH 25°C = Z AH productos - EA\-\G reetivos
2 AH ¢ productos . AHQ 202
2 AH’ AH.
H f reactivos =AH ¢ azufre i £ aire
-}
A Keal
= e DA R
H £ SO2 w780 gmol
AH
£ 25°C 70.96 gmol x 17 400 " 1 234 704 £

3.~ Calculo de la Temperatura de flama :

Keal Keal Kcal
2 A H producies = 18 224 = - (-1234 704 — ) = 1252928 ———— .

I
©)
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= Keal . Kcal
z AH productos ~ 1252 928 e=r—al = 1 253 000 -

ZAHproducfos =l cp AT

Como IGZAHPrOdUCfOS es funcién del Cp y éste a su vez de
la temperatura, se suponen valores de la temperatura de flama y a éta -

temperatura supuesta se evalGa la entalpia de los productos, hasta checar=

con el valor de 1253 000 _K_;:‘gl__ .
r
Primer tanteo.

Temperatura supuesta = 1100 °C

Tp =S8l (de 25°C a 1100°C)

gmol °C
502 12.28
0, 8.009
No 7.574

~ Kgmol Kcal Kgmol Kcal
EAH e (17.4 Kamel 1228 i + 8.7 Kamol__ . 8.009 e

9g.2 Kamol 7 574 _ Keal __ 1100 - 25) = 1104 151 Keal
hr Kgmol °C hr

Segundo tanteo.

Temperatura supuesta = 1 200 °C
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= Keal o 8

P ———Kgmol Sc (de 25 °C a 1 200 °C)
SO, 12.39

O, 8.068

Ny 7.635

Kgmol Kcal Kgmol Keal
= A et : 7 il SN COL
EAHPNUC,OS (1 P x 129 =t +8.7 = x 8,08 — 2o

98.2 —K,fr—mi x 7.635 'K';c—n:IrUt) (1 200 - 25) = 1212 053 —'%ri"—

Tercer tanteo.

Temperatura supuesta = 1250 °C

Keal (4o 25 °C 4 125 °C )

P Kgmol °C
50, 12.45
0, 8.09
N, 7.66

3 Kgmol Kcal Kgmol Keal
ZAHpmdums (17.4 S e R T

98.2£%TL><7.66-K5:‘<T;-?—|T-) (1250-25) -1273050—'(‘;%'—-

Para encontrar la temperatura correcta se grafican los tres puntos

obtenidos. Grafica # 1.
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Por lo tanto cuando el exceso de aire es de el 50%, la tempe—
ratura de los gases es de 1234 °C; éstos mismos cdlculos se hicieron para:
0, 25, 75, 100, 150, 175 % en exceso de aire, los resultados se encuen-
tran resumidos en la grdfica # 2.

Gréfica # 3.-

Esta grdfica nos relaciona el porciento en mol de SO con el -
porciento de aire en exceso, es decir que conociendo el porciento en mol
de SOy al cual se estd trabajando se puede saber el porciento de aire en
exceso que se estd introduciendo, ésta grafica es Gtil para cualquier capa_
cidad o sea para cualquier gasto de azufre.

La forma de determinar el porciento en mol de SO, se detalla_

~ .
ra posteriormente.

m3 standar de aire

hr

ciento de aire en exceso, ésta grdfica solo es Gtil para las condiciones de

La gréfica * 4 relaciona los con el por—
disefio, es decir para la alimentacién de azufre fijada.

La masa de aire introducida al horno podrd ser conocida debido_
a que se pondrd un medidor de orificio a la descarga del ventilador, asi
como un termémetro y un mandmetro.

La grdfica # 5 relaciona la temperatura de los gases con el por
ciento en mol de SO5. Esta grafica también es de uso general para cual

quier capacidad a la que se esté trabajando la planta; y es bastante Gtil
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porque conociendo la temperatura de los gases, la cual es facilmente medi
ble con un termopar se puede saber el porciento en mol de SO,. La fun

cién que las relaciona es la siguiente :

T = 79.29 x % mol + 131

La grdfica # 6 también es de mucha utilidad y de igual forma -
de uso general ya que relaciona la temperatura con el cociente de lamasa
de azufre y la masa de aire, también conociendo la temperatura de los ga
ses y el flujo de aire que se tiene se puede determinar el flujo de azufre_

y con ésto la capacidad. La funcidén que las relaciona es la siguiente :

T = 7161 x masa_de azufre +135
masa de aire
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CALCULO DE LOS FOSOS DE FUSION.-

El volumen de los fosos se calculard de tal forma. de poder alma
cenar en éstos el consumo de dos dias de operacién continua.
Tendran 2m de profundidad y serdn de seccidn transversal cua- -

drada. El volumen de azufre que se almacenard sera de :

556.6 —E% % 4B by ﬁ%ﬁg: 26.717 Ton

Ton

la densidad del azufre fundido a 143 °C es igual a 1.783 3
m

Por lo tanto :

G oG Fon L iog 8
1.783 —3—T°“
m

Su longitud serd de :
V=Axh=12xh
L=(L) V2

3
L= 14.98 m )]/2 =2.74 m
2 m§

Célculo de la longitud de serpentin requerida para la fusion.-

El vapor que se generard en la caldera serd aproximadamente de
-

6 -—Kg-— manométricas, y se empleard tubo de 1.5 pulgadas cédula 80 -

cm
para el serpentin.

Evaluacién del coeficiente de transferencia de calor individual -
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para el azufre.

Se considera conveccion libre para la cual el coeficiente de -~

transferencia de calor viene dado por la siguiente ecuacién : 2.5
3

h =116 (kf [ @3 (Af

c ﬂf 1 ;;0
donde :

kf = conductividad térmica S

hr  °F ft
( . Ib
= densidad ———m—
b ft3

_ . BTU
C calor especifico o

@ = coeficiente de expansién térmica °F -1

A(F = viscosidad en centipoise
Af = diferencia de temperaturas a través del tubo °F
do = diametro externo del tubo en pulgadas

Siendo los valores de las variables a la temperatura media en que existe -

o + o
HE e Ll 26 e et

conveccién ( Vi
o Ib
ef 111.4 3
4e=9.35 cp
C. =.245 —BIY

P Ib °F
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) BTU
bg= 28 ey

Q = .000223 °F!

Por lo que :

e [[20953 x 11147 x 245 x 000223 28 - 266 \
2 L o )

.25

BTU
h = 24,61 ———
& hr °F ft

El coeficiente de transferencia de calor individual para el vapor

- BTU . s
se tomard de 1500 —oF 712 ; por lo que el coeficiente total de
transferencia de calor ((U_) serd :
h hv
Uc = T
BTU BTU
24.61 x 1500 ——m
he °F ft2 hr °F  f12
USNE
BTU BTU
24, & —
Al e T ey
BTU
U. =242 ————
- hr °F ft2
Evaluacién de la AT media logaritmica :
OF OF
328 328

77
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DT, =251 °F AT =39 °F

ATy

AT - A 251 -

= = 114.04 °F
AT, 251
]I"I T ]I"\ '_'—"33—

A,

Por lo tanto el drea de transferencia de calor (A ) serd de :

A

Q
U ATpm

_ Kcal BTU _ BTU
Q—18224—-Rr———xm = 723]7—!“—-—

A =

( calculado anteriormente )

72 317 -—-B‘I—:J-—
W0 —25 x 114,04 °F
hr °F 2
26.2 2

Debido a que no se consideré el factor de incrustamiento ( por -

querida serd

A

de :

=26.2 x 1.7 = 44.54 ft

no estar reportado ), y de que no existe un contacto total entre el azufre
y el serpentin, se dard un factor de seguridad en el drea de transferencia-

de calor de un 70%. Por lo tanto; el drea de transferencia de calor re

2

la longitud de serpentin requerida sera de :



2
L = 'rr/?) - A4.54 ft = 89.54 ft
ext 3.1416 x 1.9 Inch x

12 inch

También es necesario mencionar que parte del azufre al ser ali
mentado a los fosos, se funde por el solo hecho de ponerse en contacto -
con el azufre que ya se encuentra fundido.

Como se menciondé anteriormente, los fosos estardn divididos en
cuatro secciones ; dos para fusion y dos para conservacién; la distribucién
del area se hara de la siguiente forma :

Vistos de planta.-

(.74 m) 2.42 p=6.56 ft —» (2m)
Zona Zona
de de 4.49 £t (1.37m)
conser
va- fusidn 4.49 ft (137 m)
cion

Por lo tanto cada compartimiento de fusién quedara con :

89.54 ft

% = 44,77 ft de serpentin de 1.5 pulgadas

El calculo de la longitud de serpentin requerido en la zona de

conservacidn, se hard en base a las pérdidas de calir por radiacién :
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2.42 ft
Zona
de
Conser 8.98 ft
vacion

Las pérdidas de calor por radiacién estdn dadas por la siguiente_

ecuacién :

Donde :

4
oo ) - )
Q = calor perdido por radiacién —BThTU-—
= grea de radiacién ff2
Y = constante empirica .173
T, = Temperatura de la zona radiante  °R
To = Temperatura de la zona fria °R

El drea de radiacién es igual a :
A =2.42 ft x 8.98 ft =21.73 ft

Por lo tanto :
749 4 537 4
— 2 - B e
Q =21.73 ft© x .173 (]00 \ 100
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Este calor es el que tiene que ceder el vapor de la caldera para
conservar el azufre fundido.
Q=U, A AT

El coeficiente total de transferencia de calor U, es igual a :

" BTU .
U, = 24.21 i ( calculado anteriormente )
T =328 - 289 = 39 °F

BTU

. _Q _ e732 AT

e AT 24.21 BIU  » 39 °F

hr °F ft

A =9.25 f2

Debido a que no se considerard los factores de incrsutamiento se
dard un factor de seguridad en el drea de transferencia de calor de 30%.
A =1.3x9.25 ft2 = 12,02 ft2

Y la longitud de serpentin requerida de 1.5 pulgadas, cédula 80

es
A=T Doy L
s A _ 12,02 £
; '“' D ft
ext 3.1416 x 1.2 inch x ]T inch
L =24

Por lo tanto cada compartimiento de conservacién quedard con :

_2‘1?_&__ = 12 ft de serpentin de 1.5 pulgadas



34

CALCULO DE LAS DIMENSIONES DEL HORNO.-

Un horno quemador de azufre de forma cilindrica horizontal que

se encuentra en operacién; que trabaja aproximadamente a 950 °C, quema

10 Ton de fZUﬁe = 4166 Ton ; tiene las siguientes dimensio

Dia hr =
nes :

longitud (L) = 8m

didmetro interior (Di) = 1.7 m

seccion transversal (A) = 2.268 m2

volumen (V) = 18.15 m°

- longitud . 3.52 m -1
seccidn transversal A

La relacién de las toneladas por hr de azufre que quema al vo

lumen del mismo, es de :

4166 Ton de azufre

hr = 0229 Ton
18.15 m3 e

El horno que se desea calcular quemard .5566 Ton :re azufre

por lo que basdndonos en la relacion anterior, su volumen debera ser :

5566 Ton de azufre

V = T'" = 24.305 m3
.0229 ___‘12_3_
hr m

Se mantendrd la relacién de longitud a seccidon transversal cons-
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tante; por lo que el horno tendrd :

V=AxL=Ax35 A =35 A?

Aoty 12

3.52
_(.24.305 - 2
AR ) =208 m
A = .785 Di2
e A 1/2
785

Di=(—-2-%—) V2 _ 189 m

Por lo tanto el horno tendrd las siguientes caracteristicas :

Volumen = 24,305 m3
Didmetro interno = 1.829 m
Seccién transversal = 2.628 m2
Longitud = 9.25m
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DETERMINACION DEL ESPESOR DEL AISLANTE PARA EL HORNO.

Debido a que no es posible determinar analiticamente el espesor
del aislante requerido para mantener una temperatura determinada en la pa
red externa del horno. Se pondrén 5 tabiques de 4.5 pulg. de espesor -
( 2 refractarios y 3 aislantes ).

Por experiencias en hornos que trabajan en condiciones similares

la temperatura de la pared externa del horno varia de 70-130 °C, por lo

BTU
hr  ft

a temperaturas de 60-150 °C. De tal forma que cuando estuviese en ope

cual se haré una grdfica que relacione las pérdidas de calor ( 2)
racién la planta, midiendo ésta temperatura se podrd conocer las pérdidas=-
de calor.

Tal gréfica es de uso general a cualquier capacidad de la plan-
ta, siempre y cuando se esté trabajando en el horno a 950°C aproximada—

mente.

P—.75 ft +] 125 ff_*

e

Refractario Aislante
To T 2
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Las funciones que rigen la conduccién de calor a través del tabi

que son las siguientes :

Q- Ak AT
L
Q _ _AT k
A L
(To - Ty) K (T - T2) Kk To - T, Q
= = = =q
L L, L] + L2 A
ko Ky
To = 1742 °F
L] = .75 pie

Lo = 1.125 pies
Para cada T;‘ supuesta evaluaré la T, correspondiente por tan—-

teos y las pérdidas de calor.

TCF) TalF) Km(_&w_) /_GL)(EIU_B TECF)  Tal’F) Tﬂ\z{_ﬁT_\_J_) (g)(%)

he®F3tT LA N Ry it2 P it! VA N by
144y 1591 .303 @ 220 830 115 125
230 835 115 123

255 845 116 @

Estos mismos cdlculos se repetirdn para T de 1420, 1430, 1460,

los cuales se encuentran resumidos en la grdfica # 7.
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CALCULO DE LA CALDERA.-
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Los gases de combustién pasardn a través de una caldera de tu—

bos de humo, donde serdn enfriados de 950 °C a 215 °C; el agua de ali-

i - 2 :
mentacién a la caldera en operacidén serdn condensados que provienen

de

los fosos de fusién, por lo que se tomard la temperatura de ésta de 85°C,

—

5 5 . K
y como se menciond anteriormente se generara vapor de 6 -—% manomé--
cm

tricas.

Tg =215 °C = 419 °F

HyO ( vapor )

L

b Ib mol
hr hr
H,0 3665  203.65 507
02
N
t, = 85°C = 185 °F T

1 1

P

Balance de calor :

—— t, =163 °C = 328 °F
—

PE=26 _Kg_ manométricas
cm
-%r—- L:ril-—— % peso % mol
2452  38.31 19.97 10
1348 42.12 10.98 11
8475 302.68 69.05 s
12275  383.11 100.00 100
950 °C = 1742 °F
32.04
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= C = C. AT+ & + C.. OT)+
9 (WCP AT)QC'S W(Cpliqe‘ pvapor) P4

Calculo del (—:p de la mezcla gaseosa de la temperatura promedio

2 °F + 419 °
(AR F A Ry e

\ BTU
C, a 1080 °F r—op—

5O, 215
o, .26 C, =ZX%; Co.
N, 27
= . BTU BTU BTU
Cp o1 215 B °F + .11 x .26 E—-—O-F"‘ 0y % 2T B °F
= _ BTU
G =iibad —

q =12275 -2 x 2634 EIU x (1742 °F - 419 °F)

BTU

= 77
q = 4 477 570 -

Calculo del coeficiente de transferencia de calor individual para

hio = .023 (WD&) -© (_C‘Ei;” (%_ 14

el gas :

donde :
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Di = didmetro interno del tubo ft
G = velocidad masica —-l-l-)—?—-
hr ft
'« = viscosidad -Fm-rI-bT
5.6 ol BTU
k =
conductividad térmica —oF fr
= . . BTU
Cp = capacidad calorifica T F
‘( = viscosidad a la temperatura de la pared del tubo e
w ft  hr

Se empleardn tubos de 3" cédula 80.

Como primera aproximacién se supondrd que se usan 75 tubos.-

Dirterne = 29" = .2416 ft
Dexterng = 3:5" = .2916 ft
A =.785 D7 = .785 x ( 2416 fr )2 = 0458 ft2
w 12 775 hr
e 75 . Ib
C= —KT ~oam 2 §903:0 g

Evaluacién de la viscosidad y conductividad de la mezcla gaseo

sa a la temperatura promedio ( 1080 °F)

A ()

5O .03 017

0 .0415 .038
N .038 .037
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I\ =.1 x .03 cp + .11 x 0415 cp + .72 x .038 cp = .0375 cp

s BTU BTU BTU
= .1 . 17 + . — . e —
*x O erh 11 % +098 e xR e

k = .0351 —BS¥___

hy °E° £t
Sustituyendo :
Ib .8
.2416 ft x 3 573.5 W
r
hio = .023 m W 3500 x
g .48 cm seg
-000375 cm seg <%k g * tt x hr

.33
BTU g Ib 30.48 cm 3600 seg .14
2634 o x 00 mm— X G X H X T \ 037

035 Bl i I \l‘“’

hr °F ft

14
hio = 20.81 x [—03322

w

El coeficiente de transferencia de calor individual para el vapor

se tomard de 1500 'h,BI—Eﬂr y se corregird p;or la relacién de viscosida

des.

185 °F + 328 F
La viscosidad del vapor a la temperatura media (—————a——

= 256 °F) es igual a .013 cp.

Por lo tanto :

.14
.013
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donde :

’(w = viscosidad del vapor a la temperatura de la pared del tubo

cp.
Para poder evaluar la temperatura de la pared del tubo, la cual

estd definida por las siguientes ecuaciones :

hio
= F — -
by it e (T =t e vecveva A 1)
= N )
w hio + hv
Donde :
t, = temperatura de la pared del tubo
t = temperatura media del fluido "frio" ( vapor)
T = temperatura media del fluido caliente ( gas)

Se usard un método de cdlculo por tanteos, en el que se supone
el valor de t, a la cual se evaluardn las viscosidades del vapor y del gas;
después se calculardn los valores de hio y hv ya corregidos, comprobdndo-
se posteriormente el valor de la t,, supuesta con cualquiera de las ecuacio
nes 1 & 2. Si el valor calculado no concuerda con el valor supuesto, se

volverd a suponer otro valor de t hasta checar.

f o ]85 c>F 2+ 328 OF = 256.5 OF
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419 °F_+1742 °F

T = 5 =1080.5 °F
Gas
.14 14 5
*¢ OF .0375 o 0375 .° BTU _ hio =
w &w cp ( " ) hio=30.81 ( KW ) TV o i h e e (T-t)
1000 .0353 1.009 31.08 275.8
500 .0267 1.048 32.29 274.7
281 .0221 1.076 33.15 274.5
274 .0220 1.077 33218 274.4
Vapor ,
013 ,-14 .013 .14 BTU hv
e '\w cp (i ) hv=1500 ( ) —_— t =T = =———— (T-t)
Y ;W [ w hr °F ft2 w hio + hv
1000 .0288 .8945 1341 275.8
500 .0183 .9530 1429 274.7
281 .0137 .9927 1489 274.5
274 .0136 .9930 1489.5 274.4

Por lo tanto los coeficientes de fransferencia de calor individua-

les son :

hio = 33.18 hr_"BFIEFZ—

» BTU
hv = 1489.5 m

hio hv

Ly hio + hv



33.18 ~——blY

hr °F ft2

x 1489.5

45

BTU
hr °F ft2

33.18 —21Y

hr °F ft2

+

=32.45

BTU

1489.5 T oF 712

Los coeficientes de incrustacién son los siguientes :

Rp

vapor

Rp

gas

RDjotal

Por lo que el coeficiente total de transferencia de calor de dise

Up

Up =

Up

Célculo de la ATML

AT] = 234 °F

= .001

= .01

011

Uc

32.45

Rp Uc + 1

BTU
hr °F ft2

011 x 32.45

23.91

°F

419

185

BTU
hr °F f12

BTU
. oF 2
hr °F ft

°F

328

AT, = 1414 °F

hr °F ft2
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&1, - bT
ATML_ AT
i BT,
1414 °F - 234 °F
ATML=
n 1414 °F
234 °F

BTy "= 656.8 °F

El &rea de transferencia de calor requerida es :

Q=Up A BT,

ol Q
Up AT\
4 477 570 —B—JQ-
A= :
23.91 —1Y % 656.8 °F
hr °F ft
A = 285.12 ft2
A= n AT D L
L
L .
nf’“- Dext
_ 285.12 ft2
75 x 3.1416 x .2916 ft
L= 4,149 ft

Como resultan tubos muy cortos se volveré a calcular la longitud

de los mismos; suponiendo en éste caso que se usardn sélo 50 tubos.
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Di terior = 29 inch = .2416 ft
Dexferior = 3.5 inch = .2916 ft
~ ) ft 2
A= .785x (2.9 inch x T2
A = .0458 ft2
w
G s
A b
12275 “hr
50
G =
.0458 12

G = 5 360.2 —hr'_?fz

.8 133 14
.023 ( Dint © C]f A A

hio = ‘{ -
b -
o i 2416 ft x 5360.2 hr ft2 \ p
.000375 C: o X 45'3 " X 30.42cm x 360(})1:e97

b 30.48cm 3600 seg\" 32

BTU -
2634 —frep— x 000875 —fom X o x = x

BTU
hr °F ft

.0351

.0375 st

.022

hic = 46,92 bl _
hr °F 2
BTU

hv = 1489.5 m
r
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s = hio hv
hio + hv
B U
45.92 T‘—‘,'F-LLFJ;T— X ]489.5 L—%—m—
U =
(o}
45,92 —BlY bjAg9s —oit
hr °F ft hr °F ft2
BTU
U_ = 44.54
& hr °F ft2
Diotal R
U
U o C
D Rp U + 1
44,54 L -
hr °F ft
Up =
011 x 44,54 —a . 1
hr °F ff2
BTU
Up = 29.89
o he °F ft2

Por lo cual el drea de transferencia de calor requerida seré de :

Q = Up A ATML

- Q
BTU
hr

29.89 —l o x 656.8 °F

hr °F  ft

4 477 570




49

A =228 ft2
A = nr "T‘ Dex'. I.
L = A
Ny v Dexf
228 2
= 8 ft

50 x 3.1416 x .2916 ft

L=4.977f (1.517 m)

La longitud de 4.977 ft por tubo es adecuado, por lo que la --
caldera tendrd 50 tubos de éste largo.

Con el fin de mejorar el coeficiente de transferencia de calor =
del gas; en el interior de los tubos se pondrén "guzanos" ( helicoidales de
cemento refractario ) para tener una mayor velocidad del gas y por lo con-
siguiente una mejor transferencia de calor, y para poder controlar la tempe
ratura de los gases a la salida de la caldera, ésta también contard con -~
una mampara reguladora del flujo de gas que pase a través de los tubos de
la caldera, de tal forma de que si ésta se encuentra totalmente abierta la
temperatura de los gases de salida subird debido a que una gran parte del-
flujo ha pasado sin .haber sido enfriado en la caldera; y por lo contrario -
si se encuentra cerrada, la temperatura bajard porque todo el gas tiene - -

que pasar a través de los tubos.
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CALCULO DE LA TORRE DE ABSORCION.

En las fdbricas de celulosa no se emplea el NaySOg Gnicamen—
te mezclado con agua, sino que se le usa mezclado con sosa; con el fin
de hacer mds eficiente la etapa de coccién, y las concentraciones que se

suelen usar son del siguiente orden :
NapSO5 150-160 g/1

Por lo tanto la torre de absorcién serd calculada de tal forma -
que el licor producido lleve sosa libre, lo cual hace que la torre sea mds
econdmica, es decir mds pequefia.

Por consiguiente se calculard de acuerdo con las siguientes con-
diciones :

Na,SO5 160 g/1

NaOH & g/1

Eficiencia en la absorcién 95%

Densidad del licro 21.7 °Bé.

Temperatura de entrada a la torre 200 °C

Presién 2 psig

Presién atmosférica 11.3 lb/pulg2

14
°Bé = 145 - —a'ri—



51

dr =1.176 _canT

Caélculo del porciento en peso comespondiente a tal concentra--

cién del licor :

d = 1176 —‘:—

% peso de N02$O3 x 1176 -4- = 160 —%—

% peso de NaOH x 1 176-9]— = & —ilL
% peso de HpO x 1176 L = 956 31—
% peso
N02$O3 13.6
NaOH 5.1
H,O 81.3
Balance de materiales en la torre .-
B 3




CORRIENTE A :
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Como se especificé anteriormente la temperatura de operacién -

del horno va a ser de 950°C aproximadamente, lo cual se consigue traba-

jando @ un 10 % mol de SOy aproximadamente ( gréfica # 5).

Y de la

gréfica * 3 podemos ver que el % de aire en exceso requerido es de 110.

Enfonces para calcular la composicién de la corriente A; se hard el balan

ce de materia en el horno para tal exceso de aire.

ENTRADAS
Kg Kgmol
hr hr
S 556.6 17.4
Optedrico  556.6 17.4
O, exceso  612.2 19.13
N, tedrico 1832.3 65.4
N, exceso 2015.3 71.97
ENTRADAS TOTALES
Kg_ Kgmol
hr hr
S 556.6 17.4
O, 1168.8 36.52
N 3847.6 137.41

5573.0

SALIDAS

02 exceso 612.2

N, tedrico 1832.3

Ny exceso 2015.3

Kgmol
hr

17.4

19.13
65.4

71.97

SALIDAS TOTALES

Kg

hr
1113.2
612.2

3847.6
5573.0

Kgmol % mol
hr

17.4 10
19.13 11
137.41 79



CORRIENTE A

Ib Ib mol

= T % peso % mol
2452 38.31 19.97 10 ib
12275 =—
1348 42.12 10.98 1 Bt e a2
383.11 b _mol Ibmol
8475 302.68 69.05 7 hr
12275 383.11 100.00 100
CORRIENTE C :
b Ib_mol b lb_mol  _
b = = 122. gLoAmol =122.6 42— x 2 _ =19
(42) SO = .05 x 2452 = 122.6 (202 5Op =122.6 2= x iy 1.91
Ib 1b _mol
= o8 = Ao ] = 42,12
(=) Op =1348 (Crmitgy
Ib Ib mol
( —— = 4 —_— = 302.
hr )N2 e =g )N2 *
(b =122.6 +1348 +8475  ( —F—'b e = 1.91+42.12+302.68=346.71
hr ‘totales r  ‘totales
= 9945.6
&S = ——————‘25525"6‘00 =123 % mol 505 = L0 = 55
42.12 00
% peso 02=—'3—489§{5—;90— =13.55 % mol O, = x| =12.15
% peso Ny = A2 100~ 5.2 % Mol Ny = 268 £ 10 _ - g7.3



54

CORRIENTE D

Ib Ton 1000 K Ib dia b
(—) =50 —— NagS$ g = 4588.8 ——
hr N°2503 dia 2303 x Ton i .454 Kg = 24 hr A hr
Ib mol _ Ib Ib mol _
(S Napspy 08B xS0
Ib _  4588.6 _ b mol
( “hr )rofales B _.'13'8_ =33 741 ( T_)fofales =36.42+43,02+1523.96 =
1603.4
Ib . - Ib mol - b _ Ibmol _
(_hr )NuOH .051 x 33741 =1720.8 (_hr )NaOH 1720.8 — X 7016 43.02

b Ib mol, = Ib Ib mol
—_— = ,813 x 33741 = 27431 .4 _— 27431 .4 — x ————— = 1523.96
(o JHeO * (= H0 he . 18 b
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b 1bmol % peso % mol b Tbmol % peso % mol
e Thr hr hr
NaOH 4634.3 115.85 14.75 7.22 SOy, 122,46 1.91  1.23 .55
HoO 26776  1487.5 85.25 92.78 02 1348.0 42.12 13.55 12.15
31410.3 1603.35 100.00 100.00 i
N, 8475.0 302.68 85.22 87.30
9945.6 346.71 100.00 100.00
d=1.161 £-x 62.3 = 72.33 B C
cm
A D
Ib  1lbmol % peso % mol b 1bmol % peso % mol
hr hr hr hr
SO, 2452 38.31 19.97 10 N02503 4588.8 36.42 13.6 2.27
Op 1348 42,12 10.98 11 NaOH 1720.8 43.02 5.1 2.68
Ny 8475 302.68 69.05 79 HZO 27431.4 1523.96 81.3 95.05
12275 383.11 100.00 100 33741.0 1603.4 100.0 100.00
PM = 32.04
T = 200° C = 392°F
P= 2psi +11.3 = 13.3
A+ B =C + D = 43685.3 1b/ hr
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%peso NaysOy = SBLX IO — 13,6 smol NaysO3 = 3"-‘1";}0;4 Ll
Speso NaOH = oot X 00 _ 5y S%mol NaOH = 2302 _x 100 ___ 5 &
3374.1 1603.4
%peso HyO = 274:;'3'7:.1" 10 _81.3  %mol H0 = ]55263?4 x T - o505
CORREENTE B :
: —Il‘bT_)NOOH it 4588.?26)( =— - 7.2
(Se—NaOH libre en D = 1720:8
() NaOH toral = 2913:52 +1720.8 = 4634.3
(L—E)HZO reaccién _&QQB_L?Z_;_(__& = 655.54
( hlf—)Hzo e %—mzo en D~ ! 'lhbT)HZO reaceién ~ 26778
Cdlculo del porciento de conversién de sosa a sulfito :

Célculo de la normalidad de la sosa empleada :

14.75

% peso

Il

d 1.161



Base 1 litro de solucidn.
m =1161 g

m = ,1475 x 1165 = 171.83

sosa

N < 171.83 e

Fijo el didmetro de la torre en 3.5 pies, con anillos rashing de

1.5 pulgadas.

L= gt = W _ _31410.3 Ib/hr ik
LA .785 x 3.5% ft2 hr f12
b
12275 hr_ Ib Ib
G'=G'. =>x = 1276.5 = ,3546
G A 785 x 3.52 12 hr ft seg ft2
32.04 13.3 492 _ b
e 359 *14.7 X "85 LRSS
. .5
< dc \° 32663 .0442 _
LT = x ( ) = .0632
Gg d, 1276.5 72.33
2
2 \W?2 2 1 2
e Y « Gy = ~35462x('-'3')"6 (110) = .1426
s d. 9. &3 .0442 x 72.3 x 32.2
donde :
d Hzo
i
"( = viscosidad del liquido en cp.

&— = factor del empaque.

63
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Cen o inundacien @ o0
Por lo tanto el porciento de inundacién al que trabajaria la to-

rre seria de :

1426 el o
S x 100 89 %

Debido a que el porciento de inundacién es muy alto, modifica_
ré el diGmetro de la torre a 4 pies.

Fijo el didmetro de la torre en 4 pies, con anillos rashing de

1.5 pulgadas.

o b

L 2500.8 gresr

Gr=977.3 —— - " on4 P
hr ft2 seg Y

C = .0836

El porciento de inundacidén al que trabajard la torre seria de :

—‘-ql-?é—xloo=52%

Este valor es adecuado para un buen funcionamiento de la to- -

rre, por lo cual éste serd el didmetro de disefio.

Ib mol

K =14 —e
Ga hr f3  atm

Este valor de K, corresponde a las siguientes condiciones  de

operacién :
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62.87 % de conversién a N02503

Normalidad del liquido de 4.29

Ib

G* e
he 12

G de 190

Presién de 14.7 lb/in2

Temperatura del liquido de 77°F

Ib
hr ft2

' de 1600

Por lo tanto el valor de Kgq deberd ser corregido a las condi—

ciones de disefio :

a.-

Factor de correccién por velocidad mésica del liquido : aumenta --
con un aumento en un flujo del lfquido a la potencia .28 de la re

lacién de flujos.

.28
¢ [_2500.8 L e
a \_T&H0 ;

Factor de correccién por velocidad mésica del gas : aumenta con el

aumento del flujo del gas a la potencia de .15 de la relacién de --

S .15
fb =( 190 = 1.277

Factor de correccién por temperatura del liquido: aumenta con au--

flujos.

mento en la temperatura a la sexta potencia de la relacién de tempe
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raturas absolutas.

Factor de correccién por presién :

la presién a la segunda potencia de la relacién de presiones absolu—

tas.

El valor de K

Célculo del factor termodindmico medio logaritmico para el - --

Como la relacién molar es igual a la relacién de presiones tene—

6
_ 564 _
fc = ( 537 = 1.325

2
_ < 14,7 ) _
fy S 122

Ga
1.4 fafbfcfd = 3.27

% mol a la entrada = 10

% mol a la salida = .55

corregido es igual a :

-I—bﬂ 13.3 Ib atm
13.3 i 2 in2
dx —1 __ _ ;0055 x i
14.7 1b_ 14,7
= in2 in
13.3 Ib atm
in2
.1 %
14.7 b
In in2
13.3 Ib atm
2
.0055  x i

14.7 Lo

aumenta con una disminucién en -

.0295 atm
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Esto quiere decir que entre mayor sea el gradiente de concentra
o v :
cién la absorcién es mejor.

La fraccién de empaque mojado se considera de .85.

Por lo tanto la altura empacada es de :

Ib mol
364 hr = 35.34 fr

n
KGa AA Pyt £, Ibmol
BT s
hr ft3 atm

]

Z =

x 12.56 ft2 x .0295 atm x .85

Se daré un 10% de tolerancia debido al tiempo que le tome al -
Ifquido en distribuirse bien en la parte superior de la torre, y en el plato
redistribuidor.

Por lo tanto Z = 1.1 x 35.34 ft = 39 ft

El volumen empacado serd igual a :

.785 x 42 ft x 39 ft = 489.8 f° = 13.87 m3

Cdlculo de la caida de presién de la torre :

A inch - H2O

P=1.2 Tr de smpaque x 39 ft de empaque = 46.8 inch-HyO = 1.7 psi

Como a la entrada de la torre de presidén del gas es de 2 psig,

st fluird adecuadamente a través de la torre.
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CALCULO DE LOS TANQUES DE ALMACENAMIENTO.-

Sosa concentrada.

El volumen del tanque serd tal que se pueda almacenar en éste-
el consumo de tres dias en operacién continua, aparte de que se asegura -

el suministro continuo de esta materia prima.

2103.97 KL 4« 72 hr = 151 486 Kg

hr
Kg
20 °C = 1480 ——
m
NaOH 40%
151 4864 Kg = 378 715 Kg totales
P= vl;vz m_ _ 378715 Ka  _ 264.831 m3
{40 Xo
3

El tanque serd vertical de forma cilindrica de tal forma que la
relacién de didmetro a altura sea de 1. ( Debido a que ésta relacién nos

da la minima drea de metal requerida)’

V = Ah = .785 D?%h
V:

785 (h)2 h = .785h3
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L= (264.83 143
.785

h = 6,96 m
Por lo tanto :
D=h=6.96 m

A = 38.02 m?

Sosa diluida.

Serén dos tanques los cuales se calculardn para que su conteni—

do dure tres horas en operacién continua.

2103.97 {f’—- x 3 hr =6311.91 Kg

Como se determind anteriormente la sosa se introducird a 14,75

% en peso.

Por lo tanto :

6311.91 Ka - 45 72,61 Kg de sosa a 14.75 %

.1475
40 °C = 1151 L
ms

NaOH a 14.75 %
42 792.61  Kg  _ 37178 m3

mo_
K
'P 1151 —;‘93—

V =

Estos tanques también serdn verticales de forma cilindrica, de
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tal forma que tengan una relacién de didmetro a altura de 1.

D t—4

!

V =.785 D%h =.785 (h)2 h
V = .785 h3

b (87178 m® 18
.785

Por lo tanto :
D =3.62m

A =10.28 m2

Tanque amortiguador de producto.-

La produccién pasard directamente a éste tanque amortiguador y
de allf a los dos tanques de produccién. El volumen de éste tanque serd
tal que se pueda almacenar la produccién de tres horas. Serd vertical y

o] . . D L . . ,
cilindrico, con una relacién de —p=— = 1; la finalidad de éste tanque es -
-~ . .
poder hacer algin ajuste a los tanques de almacenamiento cuando se crea-

necesario.

15 318.41 FKrS— x 3 hr = 45 955.2 Kg

v =moo 45955.2' _Kg - 39 077 m3
1176 —'339—

m

785 D2h = .785 (h)2 h

<
Il



65

V = .785 h3
; =( 3.077 ;‘/3
.785
h =3.68 m
Por lo que :
D =3.68m
A =10.63 m?

Tanques de almacenamiento-de producto.

Estos dos tanques deben tener el volumen necesario para que se
pueda almacenar en ambos la produccién de dos dias de operacién conti--
nua. Serdn de forma cilindrica vertical; en los cuales la relacién de -~

didmetro a altura sea la unidad.

Por lo tanto el volumen de cada uno de ellos serd :

15318.41 —hK-rH— x 24 hr = 367 641.84 Kg

solucién = 1176 E%—
m

m _ 367641.84 Kg '

V = = 312.6 m3
T 1176 —‘339—
m

<
Il

785 D2h = .785 (h)2 h = .785 h3
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. =( 312.6 )‘/3

.785
h = 7.36m
D=7.3m
A = 42,52 m2

SISTEMA DE DILUCION DE LA SOSA.-

—3.62m—

Volumen Gtil :

V =10.28 m2 x 3.22 m = 33.1 m3

f_ m
SRt
14.75%f= 151 S8
m3
NaOH

/
m= VL =331 mdx115l —K%—

m

m = 38098 Kg de NaOH al 14.75 %
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Kg sosa 100% = 38098 Kg x .1475 = 5619.4 Kg NaOH al 100 %

Kg HpoO = 38098 Kg x .8525 = 32478.5 Kg

5619.4 Kg

yio) = 14048.5 Kg NaOH al 40%

agua con la sosa al 40% = .6 x 14048.5 Kg = 8429.1 Kg

agua restante = 32478.5 Kg - 8429.1 Kg = 24049.4 Kg

‘rNaOH ol 40% = 1430 n'f
Vo ol 40% = B = 14048.5 Kg -~ 9 go4 m3
1430 Kg
3
N Kg
szo = 1000 i
24049,
VH,0 = el = 24,049 m3
1000 K&
3
_V  _ 9.824 m3 _
bNaOH ® %= 35— = o8 mZ — M
_ V. _ 24049 mS_ _
hHoo = R 10.28 m2 2.9 m

Por lo tanto para tener la sosa a la concentracién deseada,

deberdn poner :

.95 m de sosa al 40% y

2.34 m de agua.

se
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ANALISIS DEL SO9g.-

Otra forma de conocer el % mol de SO, al que se estd traba--
jando, es por medio de andlisis, ya que como se menciond anteriormente =
éste puede ser conocido por medio de la temperatura de flama ( gréfica —-
£ 5).

El método consiste en hacer reaccionar al SOy con lp de la for

ma siguiente :

Se muestrea la corriente de gases de combustién burbujedndola -
en un matraz que contiene 10 ml de Ip. TN en 200 ml de agua aproxima_
damente, usando como indicador almidén.

El SO, reacciona con el Iy formando 4cido iodidrico y los iner
tes Oy, N2, pasan a un recipiente de desfogue donde desalojan un volu—
men igual de agua.

La desaparicidén del color azul de la solucién, indica que se ha
introducido el SOy requerido para reducir todo el lo.

A continuacién se calcularé el % mol de SOp para cuando el -
volumen desalojado es de 150 ml de agua.

Reaccidén que se lleva a cabo :
p +2 H)O +50y ——— 2 HI +HyS0,

284 36 64 256 98
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Cdleulo de los gramos de I, que se hacen reaccionar :

12.7 g

oo i % 10m = ,127 g

Los gramos de SO, requeridos para reaccionar con los .127 g -

de l2 son :
127 x 64
284

= .032 g

.032 g x %zgr_r;i = .0005 gmol. -

Célculo de los gramos de Oy y Ng que acompafian a los .032 -

g SOy
v = 151
P = 586 mmHg x %%%H—g = .771 atm
. =250 = 228K
PV = nRT
i PV _ /71 am x .15 1
= 082 ml . 598 ok
g mol °K

n = .004732 gmol

=.0005 + .004732 = ,005232

Niotales
% mol de SO, = %—— x 100 = 9.55

Estos mismos cdlculos se hicieron para 100, 120, 140 ---- 280 ml
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de agua desplazada; los resultados de los cuales se encuentran en la grd

fica 7 8.
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" INSTRUMENTACION DE LA PLANTA "

Con el fin de tener una buena operacién y un conocimiento pre

ciso de la planta durante las 24 hrs del dia, se pondran los instrumentos -
- . . . . ” > .

requeridos para determinar y registrar las variables més criticas en el proce

so, y poder localizar con facilidad las fallas en la operacién o en el equi

po.

Medidores de Temperatura.-

Termopares.= Los termopares son los mds simples y comunes de -
los sistemas para determinar temperaturas de proceso. Son Gtiles para indi
cacidén remota y lectura periédica. Su funcionamiento se basa en el prin-
cipio descubierto por T.J. Seebeck en 1821, de que cuando se aplica ca-
lor a la unién de dos metales diferentes, se genera una fuerza electromo—
triz, la cual puede ser medida en la unidn opuesta ( fria) de los dos me—
tales ( conductores ). Los conductores forman un circuito eléctrico y la ==
corriente fluye como resultado de la fem generada. La corriente seguird -
fluyendo en dicho circuito mientras la temperatura del lado calentado sea

mayor que la del lado opuesto.
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Los termopares presentan las siguientes ventajas :

Son unidades pequefias que se pueden montar facilmente.

- Salida eléctrica adaptable a varios elementos de lectura y/o
control.,

- Alta velocidad de respuesta y amplio rango de medicién, -
desde casi cero absoluto hasta 5000 °F.

- Bajo costo, buena exactitud y fécil calibracién.

- Las distancias de transmisién pueden ser largas ademds de te

ner buena reproducibilidad.

Se usarén los termopares tipo J ( Hierro-Constantano ) y R ( Pla-
tino-Platino 87%, Rodio 13% ) debido a que soportan diferentes temperatu_
ras de operacién; el tipo J puede trabajar hasta temperaturas del orden -
de 750 °C y el R hasta 15000 °C.

Se emplearén los siguientes termopares :

- Uno tipo J a la descarga del ventilador.

- Tres tipo R en el horno ( inicio, mital final )

- Uno tipo J a la salida de la caldera.

- Uno tipo J en la parte inferior de la torre de absorcién.

Los cuales estardn conectados a un indicador de puntos y éstos a

su vez a un registrador.
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- Un termémetro de bulbo a la inyeccién del azufre al horno.

Medidores de Presién.-

Manémetros.= Los mandmetros se pueden clasificar como elemen
tos de presién por balance de gravedad. Aunque generalmente se usan co
mo elementos de laboratorio, encuentran aplicacién en sistemas de proceso
como elementos de presién diferencial o como medidores de presién hidros-
tdtica. Su rango de medicién varia desde el vacio hasta aproximadamen—
te 1000 mm Hg.

Los tubos Bourdén se encuentran entre el grupo de sensores de -
presién conocidos como elementos de deformacién eldstica.

Existen tres tipos de tubos Bourdén: tipo C. tipo helicoidal y
tipo espiral,

El tipo Bourdén C se usa para rangos de 15 a 100 000 psig. Su
exactitud varia de + 0.1 a + 5%. Se usa frecuentemente para indica- -
cién local a si’ como para transmisién y control. Estd formado de un arco
de 250°. Cuando se le aplica una presién interna, el tubo tiende a po--
nerse recto, en movimiento no linear, ya que cada incremento de presién-
no produce un movimiento correspondiente en el elemento, pero se obtiene
una respuesta linear mediante un sistema de pifién y cremallera.

El Bourddn espiral se usa generalmente para rangos de presién -

media, aunque se tienen elementos para rangos hasta 100 000 psig, presen
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tando una exactitud de + 0.5 %.

Este elemento se usa cuando el movimiento libre del tipo C no
es suficiente. Debido a que se obtiene un gran movimiento, no es necesa
rio, en muchos casos, de amplificacién mecdnica, obteniéndose una mayor
exactitud.

El Bourdén helicoidal, es similar al elemento espiral pero en for
ma de hélice. Esto incrementa considerablemente el movimiento, produ- -
ciendo una amplificacién aln mayor que el elemento espiral.

Se usan para rangos de 80 a 100 000 psig, variando el ndmero-
de espirales dependiendo del rango de presién, desde 3 a 16 o mds. Su
exactitud es de + 0.5 a + 1% de la escala.

Se empleardn mandmetros Bourdon tipo C :

Kg
2

en los fosos de fusién ( uno en cada - -

Cuatro de 0-10

cm
compartimiento )

—
Uno de 0-10 %— en la caldera.

cm
Se empleardn mandmetros diferenciales en U :
Dos en el ventilador de 0-200 cm=H,O (en la succién y en la
descarga ).
Dos en el horno de 0-200 cm-HO ( en la entrada y en la sali_
da)

Uno en la salida de la caldera de 0-200 cm H2O.
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Dos en la torre de absorcidon ( parte inferior y superior).

‘Medidores de flujo.-

Se empleardn placas de orificio, las cuales estdn clasificadas dentro
del grupo de medidores de fiujo diferenciales cuyo principio de operacién_
es el de que una restriccion en la linea de un fluido produce una presién_
diferencial a través del elemento ( restriccién) que es proporcional a la -
velocidad de flujo. La proporcionalidad no es linear sino es una relacién
de raiz cuadrada de la presién diferencial.

La exactitud de los medidores diferenciales es de cerca de + -
1/4a+2 %.

Tienen la ventaja de ser de bajo costo, disponibles en muchos -
materiales, y pueden ser empleados en un amplio rango de tamafios de tu—
beria.

Las tomas de presidn en las placas de orificio serdn en las bri—
das, que son el tipo predominante y se localizardn a una pulgada tanto co
rriente arriba como corriente abajo.

Las tomas de presion irdn dirigidas a un registrador de la caida_
de presion a través de la placa.

Se instalara :

Uno a la descarga del ventilador.
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Uno en la inyeccién de sosa diluida a la torre de absorcién.

Medidores de nivel.-

Los medidores de nivel pueden ser clasificados en dos grandes —-
grupos : directos e inferenciales. Los medidores directos se usan para indi
cacién local. Los métodos inferenciales tienen poco tiempo de uso y son
usados cuando se desea indicacién, registro o conirol remoto.

Los medidores directos son medidores rectos, generalmente visua-
les. Los medidores de vidrio transparente o reflex son el método mds am
pliamente usado; los tubos de vidrio son conectados a los tanques y el --
fluido visible en el tubo revela el nivel interior del tanque.

Otros métodos directos incluyen cintas calibradas o flotadores va
rillas sumergidas en los tanques y calibradas para leer directamenteen las-
unidades deseadas, profundidad, volumen o peso.

Los medidores inferenciales o indirectos, dependen de que el ma
terial tenga una propiedad fisica que pueda ser apropiadamente medida y
relacionada con el nivel. Muchas propiedades fisicas y eléctricas han si
do usadas para éste propdsito ya que producen sefiales de salida proporcio-
nales para transmisién remota.

Se usarén flotadores debido a su sencillez y féacil apreciacién. -

Se empleard como material de construccién del flotador PVC debido a que
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- g . .
su densidad es menor a 1 == y de que resiste la corrosién causada por =

3

cm
la sosa y el sulfito de sodio.

Serén seis flotadores (uno en cada tanque ).

Valvulas de seguridad.-

Las vélvulas de seguridad son uno de los elementos de alivio de
presién. La distincidn entre las vélvulas de alivio y de seguridad es que
la vélvula de alivio abre en proporcién al incremento de presién sobre la
presién establecida o de apertura, mientras que las valvulas de seguridad -
exhiben una apertura répida total al exceder la presién establecida. Las valvu
las de alivio se usan principalmente para servicios liquidos, mientras que
las valvulas de seguridad se usan para servicios de gases o vapores.

Se colocardn dos vdlvulas de seguridad en la caldera calibradas
_—’ =

8 TKQ
a e .



"CONCLUSIONES"

De los cdlculos realizados anteriormente se concluye que para -
producir 50 toneladas por dia de sulfito de sodio, se requiere de una plan
ta con las siguientes caracteristicas :

- Un ventilador que proporcione al menos 4080 metros clbicos-

stdndar por hora de aire.

- Unos fosos de fusién con 90 pies de serpentin de 1.5 pulga—

das en la zona de fusidn, y 24 pies de serpentin de 1.5 pul

gadas en la zona de conservacidn, trabajando con vapor de
—%
6 g
cm

- Un horno de combustién cilindrico con :

QUM

Didmetro interno = 1.829 m

Longitud 92.25 m
- Una coldera de tubos de humo, con 50 tubos de 3 pulgadas=-
cédula 80, de 5 pies de longitud por tubo.

- Una torre de absorcién empacada con anillos rashing de 1.5 pul

gadas, de 4 pies de digmetro interno y 39 pies de altura.
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