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IUT:10DUCCION. 

La celulosa es probablemente la materia prima más -

versátil conocida por el hombre. Su conversi6n a un gru­

po de productos ! que son in.dispensables para la civilizª' 

ci6n moderna, es la funci6n de cada día de la industria­
da celulosa y papel. 

El presente estudio tiene por objeto conocer si la­

planta en cuestidn puede absorber un aumento en su capa­

cidad. 



CAPITULO I. 

GENERALIDADES. 
1 

PROCESOS ALCALINOS.-

Originalmente la obtención de celulosa a partir de 
madera como materia prima se hacia por medio del proceso 
llamado "a la sosa" en el cual, tal como su nombre lo -
indica, eu fuiico reactivo era hidróxido de sodio. Ese 
proceso sufr16 una modificación incorporando como react1 
vo el sulfuro de sodio ( Na2s ). Este proceso modifi .. 
cado ee conoce como "al sulfato" 6 Kraft. Su nombre ... 
proviene del reactivo que se agrega en un paso del ciclo 
de rect~ ...,erac16n, sulfato de sodio ( Na2so 4 ) , cuya rf}du~ 
c16n química produce el sulfuro de sodio. 

Las ventajas del segundo proceso con respecto al -
primero sona 

a) Obtención de una celulosa, oom6nmente llamada "pul­
pa", de fibra más larga y apropiada para fabrica--­
ci6n de papelee gruesos y resistentes. Precisa-­
mente el t6rmino "K.re:ft" en el idioma alemán signi­
fica resistencia. 

b) Obtención de una pulpa de mayor rendimiento. 

o) Más económico por--.eer loe reactivos de reposición, 
por pérdidas naturiü.es en cualquier proceso, más bA 

ratos. 

d) .Menor contenido de lignina en la pulpa. La l i g--

nina es un compuesto orgánico de fórmula aón no d ... 
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finide. que actual.ment.e se piensa sea. una condensa.-­
ci6n de polimeroe cuya unidRd elemental es el n-pr~ 
pil benceno. Es una substancia amorfa que en la 
madera el mayor contenido de ella se encuentra u--­

niendo l as fibras de celulosa y una mínima parte -
adherida a lae paredes, de tal forma que si no es 
disuelta correct6llente afectar! tanto a la resiste.o. 
cia como al rendimiento de la fibra. 

BREVE EXPLICACION DEL PROCESO AL SULFATO O KRAl!'T.-

Es este un proceso cíclico con respecto a los r eac­
tivos usados ya aue se basa en la recuperación de ellos 
para emplearlos nuevamente. Bn la eficiencia de esta 
recuperación estriba el 6xito econ6mico de una f ábrica -
de este tipo. 

Las operaciones de un proceso Kraft son: 
a) DIGES~lON O COCIMIENTO.- Ea el tratamiento quil:q 

co de la madera en forma de astilla ( nombre que se 
le d! al corte requerido ) en un recipiente llamad o 
digestor 6 hervidor bajo condiciones determinadas -
de temperatura, presión y tiempo. El reactivo u­
sado ea una mezcla de NaOH 1 NaS a concentraciones 
adecuadas, llamado licor blanco, el .cuo.l normalmen­
te proviene de la planta de caustificaci6n 6 por 
circunstancias especiales, puede ser reactivo nuevo 
previamente preparado tambi6n a concentraciones ad~ 
cuadae que se introduce ' p~r priiera vez al sistema . 

El licor blanco contiene adem!a en pequeñas ca.g 
tidades otras sales de sodio 1 se considera que no 

tienen e!eoto alguno en el proceso de cocimiento. 

El objeto de la digestión es disolver aaterial 
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no fibroso de la madera, principalmente lignina y :... 

hemicelulosa, como sales de sodio. Además las grg 

sas y resinas se saponifican y disuelven como jabo-­
nes de sodio. Como resultado de la operaci6n s e -
obtiene una mezcla de pulpa y licor negro. El nom, 
bre de este Último proviene del color que adquiere -
por la disolución de la lignina. 

b) LAVADO Y DEPURADO.- Se efectúa para la separaci6n 
de la mezcla arriba mencionada, obteni6ndose pulpa -
lavada y depurada lista para usarse en la fabrica--­
ci6n de papel 6 bien para blanquearla , por un lado, 
y licor negro diluido ( 12 - 15 % de sólidos ) por -
otro. 

o) EVAPORACION.- Con esta operaci6n se inicia la r~ 
cuperaci6n de r eactivos. . Se lleva a cabo general-

mente en un mÚltiple efecto a contracorriente con -­
el prop6sito de aumentar la concentración del licor 

negro a 55 ~ de sólidos aproximadamente. Al liqu1 
do así obtenido se le denomina licor negro ooncentrª 
do. 

d) RECUPERACION.- En las denominadas "Calderas de R~ 
cuperaci6n" tiene lug?r la fase más importante de la 
recuperaoi6n de reactivos. En ellas se usa como -
combustible el licor negro concentrado al cual pre-­
viamente se l~ ha disuelto Na2so4 en una cantidad -
determinada par6 obtener posteriormente, en el licor 
blanco, l a concentración requerida de Na2s. 

Al quemars e el LNC, del cual como ya se sabe eu 
composición es principalmente sales de sodio orgáni ­
cas, existe una. incineraci6n de l a. materia orgánica 
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que produce el calor necesario pera generar vapor el 
cual se suministra al proceso de digestión. Por -
otra parte, la materia inorgánica sale del hogar de 
la caldera en forma de Na2co

3 
fundido hacia un tan­

que de recepción y disolución. Esta disolución se 
efectúa con agua 6 con licor d~bil de caustificaci6n 
( posteriormente se detalla de donde proviene este -
Último ). La probable reacc16n que se efectúa en 
el hogar de la caldera es: 

siendo el bióxido de carbono producido por la combll§. 
ti6n y por la reacción de reducción del sulfato de -
sodio : 

El sulfuro de sodio abandona el hogar de la 
caldera te.mbi~n como fundido al tanque de disolución, 
formándose así el licor verde ( denominado así por el 
color característico que adquiere ) o sea una mezcla 
de Na2co

3 
y Na2s. 

e) CAUSTIFICACION.- Es la '6ltima etapa de la recupe-
raci6n de reactivos y objeto del presente estudio. 

La reacción de caustificaci6n es la siguient e: 

Ca(OH) 2 + Caco3 + + 2NaOH 

El Na2s permanece inalterable durante l a reac-­
ci6n y el líquido clarificado que cont iene NaOB y -
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Na2s. es el licor blanco que ee usa en la operación de -
cocimiento para reanudar asi el ciclo del proceso. 

Ver diagrama de flujo # l. 

DESCRIPCION DE LA PLANTA DE CAUSTIFICACION.-

El licor verde obtenido en el tanque de disolución -
de fundido de la caldera de recuperación, se bombea a un 
tanque llamado clarificador de licor verde donde se sep~ 
ran el liquido y la escoria ( sólidos suspendidos que -­
sons partículas de carbón residuo de combustión incompl~ 
ta, revestimient o refractario del hogar de la caldera, -
etc. · ), la cual fué arrastrada por el fundido. La ali-
mentación al .clarificador se hace por le parte superior, 
a través de un tubo sumergido una cierta longitud dentro 
del liquido con el objeto preciso de producir la clarifi 
caci6n. El licor verde clarificado derrama por la par-
te superior hacia un tanque de almacenamiento y por la -­
parte inferior se desalOja la escoria por medio de una ~ . 

bomba de dia;fragma. Esa parte inferior es cónica con -
objeto de encauzar no~malmente el lodo ( 6 escoria ) ha­
cia la bomba por medio de unas rastras giratorias que su­
ben 6 bajan automáticamente, de acuerdo con la altura del 
lodo sedimentado en el tanque. 

La bomba de diafragma tiene una operación intermi-­
tentes la mitad de un ciclo lo ocupa pera llenarse y la 
otra en vaciarse , requeri&ndose para su trabajo una ·vál­
vu1a de solen~ide y una linea de alimentación de aire 
comprimido. 

El trabajo de la bomba puede variarse aumentando 6 
disminuyendo el número de ciclos por unidad de tiempo por 
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medio de un reloj ( timar J de veiooidad variable y ope­
ración el~ctrica que actful directamente en el solenoide. 

Los lodos llevan una cierta cantidad de licor verde 
(reactivo) y para reouperarlo se bombean a un tanque pe­
quefl.o B.c,"'"i tado donde se mezclan con agua, pasando a un -­

tanque de características similares al clarificador de 
licor verde pero de menor capacidad donde se efectúa una 
nueva clarificación, obteni6ndoee así como líquido clar! 
ficado licor débil de caustificación el cual derrama a -
su tanque de almacenamiento respectivo. 
licor verde de baja concentración y ee usa 
el fundido en la caldera de recuperación • 

.Este Lro es 
para disolver 

.El lodo sedimentado, con poco contenido de 6lcali, 
se desecha del sistema directamente al drenaje. 

Del tanque de almacenamiento de licor verde clarifi 
cado se bombea un determinado flujo al apagador primario. 

Este flujo se controla mediante un registrador de fly 
jo magn~tico el cual envía una aeffal el6ctrica al aparato 
de control cuando existen variaciones y el aparato a su -
vez envía una aeffal neumática. e. una v~.lvula eutométicH 
para corregirlas. 

Al apagador primario, tanque cilíndrico oon agita.......: 
ci6n, se le agrega cal viva ( CaO ) en una cantidad este­
quiom6trica. Se efectful entonces la reacción de apa­
gado de cal ( 1 ) y empieza la reacción de caustifica--~ 
oi6n ( 2 )s 

(1) Ca O + + 270 cal 
gr CaO 
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(2) 

La reacción (1) es exot,rmica, pero el calor despren 
dido no es suficiente para elevar la t emperatura a 85 --
95 ºc que es la requerida para proporcionar un buen ap~ 
do . A temper8turas inferiores de 10°c la cal se apaga 
muy lentamente y por ello es necesario suministrar vapor 
para elevar la temperatura y lograr un óptimo apagado de 
cal. 

La reacción (2) es reversible, entonces no se puede 
convertir todo el carbonato de sodio en sosa independien 
temente de cuanta cal se agregue. La conversión de e.§. 
ta reaooi6n se denomina "eficiencia de oaustificaci6n 11 

y se define: 

( J = conoentraci6n, gr / lt. 

Del apagador primario, la suspensión de licor y lo-­
dos de carbonato de calcio pasa al apagador secundario -­
donde contin<ia la reacción (2) y se eliminan aa.teriales -
gruesos directamente al drenaje . 

La suspensión pasa despu's por tres tanques agitados' 
llamados propiamente caustificadores, con el único objeto 
de proporcionar el tiémpo adecuado y necesario de reten-­
o16n para que la reacción (2) alcance su óptima eficien~ 

Cia. 

La suspensión del tercer caustificador derrama al -

clarificador de licor blanco (tanque cilíndrico con base 
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c6nica y un mecanismo de rastrillos giratorios), donde -
el liqUido clarificado, licor blanco (NaOH + Na2s), 
derrama a su tanque de almacenamiento quedando disponi­
ble pera usarse en la planta de digestores. 

Los lodos sedimentados se lavan a contracorriente -
en dos lavadores, recipientes del mismo dieeffo al clari­
ficador, con el fin de recuperar el álc.ali conteni do en 
ellos. 

El sistema ee el siguiente: 
Los lodos s~dimentados en el clarificador de licor 

blanco se bombean a un tanque donde tiene lugar el pri-­
mer paso de l avado con el líquido clarificado del segun­

do lavador . La mezcla descarga al primer lavador ob­
teni6ndose como liqUido clarificado licor d6bil de caus­
tificaci6n y lodos sedimentados que se bombean a otro -
tanque donde se lavan con agua caliente 6 bien con con-­
densado combinado del sistema de evaporación 6 m<ilt iple 
efecto. La mezcla pasa al segundo lavador y el líqui­
do clarificado de este es el licor que se usa en el pri­
mer paso da lavado y el lodo sedimentado se desecha al -
drenaje. 

Del lodo que se envía al drenaje se puede recuperar 
cal ya sea en wi horno rotatorio 6 en una torre de c alc1 
nac i ón. En ambos casos se usa un combustible apropia­
do para elevar la temperatura a un rango de 815-1260°C. 

La disociación del carbonato empieza a 815ºc y l a -
reacción de la combustión es s 

b. .... CaO + 

Ver diagrama de flujo # 2. 
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CAPITULO Il. 

CALCULO DE LA CAPACIDAD ACTUAL DE LA 
PLANTA DE CAUSTIFICACION. 

CALCULO DE LOS VOLUMENES DE LOS APAGADORES PRIMARIO 
Y SECUNDARIO Y DE LOS 3 CAUSTIFICADORES. 

a) APAGADOR PRIMARIO.-
Tanque cilíndrico con diámetro interior de 12 ft. 

y altura ha.eta el derrame de 10 ft. 6.5 in. 

D .. 12 ft • 

1 ft. = 0.3048 m. 

• D 3.66 m. •• = 

h = 10 1 6.5" 

1 in. = 0.0254 m. 

• h = 3.213 m. •• 
1í n2 

V = 4 h 

V s 0.785 (3.66) 2 
X 3.213 

V = 33.8 m3. 
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b) APAGADOR SECUNDARIO.-

Este tanque tiene un diseffo especial, ya que se 
conjuntan un tanque cilíndrico y una eecc16n pi­
ramidal cuyo diseno permite la instalac16n de -­
rastras que eliminan el material pesado (grava e 
impurezas) • 
El dieefio de este apagador es el siguiente: 

• 1 • 

N•llEL OEL L1Qv100 

~ 

~ c.. ~¡~~~~~~~~~~~~~.....,,. 

---------+-----

I 
1 
I 

1'lo :t: ~b m 

b1 ) VOLUMEN. DE LA PARTE CILINDRICA: 

D = 6 ft. = 1.83 m. 

h = 4 ft. 4.25. in. = 1.328 m. 

71 
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V = 0.785 (1.83) 2 X 1.328 

V • 3.48 m3 

b2) VOLUMEN DE LA SECCION PIRAMI DAL: 

Volumen de una pirmnide • V = 
Ah 

3 
A = fu-ea de la base. 
h • altura. 

0.5 + 1•20 X 1.328 X 6.096 
V = 2 

3' 

V = 2,29 m3 

V total e 3. 48 + 2.29 = 5,77 m3 

e) CAUSTIPICADORES.-

Son 3 tanques cilíndricos igusles. · 

D = 8 ft. = 2,438 m, 

altura hasta el derrame • 6 ft, 10 in, 

h • 2,082 m, 

V = 0,785 (2,438) 2 X 2,082 

V = 9. 65 m3 

Volumen de los 3 caustifi cadores a 

9.65 X 3 • 28,95 m3 

d) VOLUMEN TOTAL DE APAGADORES Y CAUSTIFICADORES1 



TOTAL 

( 12 ) 

33.60 m3 

5.77 
28.95 

68.52 m3 

apagador primario 
apagador secundario 
3 caustificadores 

.-.. 66.0 m3 

Los apagadores y caustificadoree con un volumen to­
tal de 68 m3 tienen capacidad para procesar 34 m3/hr dfl!! 
do 2.0 hr de tiempo de retenci6n como promedio. 

El tiempo de retenci6n experimental encontrado para 
alcanzar la 6ptima eficiencia ( 80-85 % ) y por lo tanto 
el equilibrio de la reacci6n de caustificaci6n f u6 de u­

na hora. 

Dado que la reacci6n de caustificaci6n es reversi­
ble no se puede convertir todo el Na2co

3 
en NaOH i ndepen 

dientemente de la cantidad de ce.l agregada. En l as 
pruebas experimentales se adicion6 la cantidad requer i da 
eetequiom6tricamente. 

La ' eficiencia de caustificaci6n se calcula de a-~ 

cuerdo con la relaei61l: 

Na OH 
X 100 

Ejemplo: 
Para ello es necesario definir las determinaciones 

volum6tricas que se ,efectúan en el laboratorios 
Alcali tote.l: Es la titulaci6n de todas las sales de S,2 

dio contenidas en el licor blanco. 

AT = NaOH + Na2co
3 

+ Na2s 
Alcali activo: Es la titulabi6n de la cantidad de hidr~ 
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xido de sodio y sulfuro de sodio existentes en el licor 
blanco. 

Alcali efectivo: Es la titulación de la cantidad de hi­
dróxido de sodio más la mitad de la cantidad de sulfuro 
de sodio contenidos en el licor blanco. 

Los resultados de los anAlisis anteriores, para fa­
cilidad de cálculos y uniformidad, se relacionan a Na2o. 

Para obtener directamente los resultados de las t i ­
t ulaciones como Na2o (gr/lt) se usa HCl 0.322 N, 9uya -
normalidad se calculó de la siguiente forma: 

Normalidad que deberá tener una solución de HCl pa­
ra que un mililitro de esta solución .. titule una con­
centraci6n de 10 gr/lt de Na2o. 

N "" 
me x e.e. 

0.01 
N = 

0.031 X 1.0 

N = 0.322 

PM = 62 

PE = 31 

me = 0.031 

Peso molecular 
Peso equivalente 
miliequi val ente 

Para l a det erminsci6n de álcali total, se pipetea -
un cm3 de muestra de licor en 50 cm3 de agua. La sol.Y 

c i 6n se titula con HCl 0 . 322 N usando anaranjado de me-
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tilo como indicador. El vire de color es de amarillo a 
canela. Los ml. de ácido consumidos en la titulac16n 
por 10 ... dá los gr/lt de álcali t~tal. 

Para las det.erminaciones de álcali activo y álcali 
efectivo se toma una muestra de 10 ml. de licor a la cual 
se le agregan 10 ml. de solución de BaC1

2 
al lo% con ob~ 

jeto de precipitar los carbonatos de acuerdo con la reac­
ción: 

--..... ~ Baco
3 
t + 2 NaCl 

La mezcla se afora a 250 ml. y se filtra . Del 
f iltrado se toma una parte alícuota de 25 ml. y se titu­
la con HCl 0 . 0322 N, usando como indicadores fenolftale-
ina y anaranjado de metilo. El vire de color con el -
primero es de rosa a incoloro y con el segundo a color -
canela. 

Con la fenolftale!na se titula la cantidad de álc.!! 
11 efectivo, o sea: NaOH + 1/2 Na2s. 

Con el anaranjado de metilo se titula la mitad del 

sulfuro de sodio faltante para obtener el álcali activo. 

AA = NaOH + Na2S 

Supóngase que de una muestra de licor blanco se ob­

tienen los siguientes resultados: 

e.e. consumidos en l a titulac16n de álcali total: 

9.9 ml . 

* e.e. consumidos en la titulaci6n de !.le ali efect i vo: . 

7.2 ml. 

* e.e. consumidos en l a ti tuls.ción de álcali acthro: 

1.2 ml. 

~ 
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-t usando fenolftaleina como indicador. 
~ Jt= usando anaranjado de metilo corno indicador. 

Por lo tanto: 
concentración de álc ali total 99 gr/lt 
concentración de ilcali efectivoz 72 gr/lt 
concentraci6n de ~.lc e.li ~ctivo 84 gr/lt 

La concentra.oi6n en ese licor de Na2s será: 

(84 - 72) X 2 = 24 gr/lt 

y la eficiencia de caústificaci6n: 

84 -24 

99 -24 

ªº f. 

X 100 

El tiempo de retención experimental de una hora, pa­

ra alcanzar el equilibrio en la reacción de caustifica-­
ción, se determinó de la siguiente manera: 

A una muestra de un litro de licor verde se l e de-­
termin6 álcali total y álcali activo para conocer la con 
centraci6n de Na2co

3 
y por lo tanto calcular la cantidad 

de cal requerida de acuerdo con la reacción estequiom'--
trica. Se obtuvieron los siguientes resultados: 

LICOR VERDE.-

. .. 
Ucali total: 
álcali activo: 

concentración de Na2co
3 

= 106 

= 62 

= 

120 gr/lt como Na2o 
24 gr/lt como Na2o 

120 - 24 =96 gr/lt (Na20) 
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106 
96 x -- = 164 gr/lt como Na2co

3 62 

CANTIDAD DE CAL REQUERIDA.-

PMcao = 56 

PMcaCO = 100 
3 

100 1 
~ 2 NaOH + Caco3 f 

El cálculo se hizo de dos formas: 
a) 

106 - 56 
164 - X x = 87 gr CaO 

Considerando 83fo la eficiencia de la reacción: 

b) 

_fil_ = 105 gr CaO 
o.83 

106 - 100 

164 - X x = 155 gr CaC03 

56 - 100 

X - 155 X = 87 gr CaO 

87 
o.83 

= 105 gr CaO (Para u¡i litro de licor 
verde) 

La muestra de un litro de licor verde en un vaso de 
precipitados de dos litros se puso en baño maría a una -
temperatura de 90°c. Se agregaron 105 gr de cal, -
manteniendo una agitación constante y la temperatura lo 
~ás cercana posible a los 9oºc. A intervalos de 10 -

minutos se separ6 una muestra de 25 ml. titulándole ~1-
cali total, activo y efectivo. Los resultados de es--
tas determinaciones SOJ1 los siguientes: 
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tiempo min. AT gr/lt AA gr/l t AE gr/lt Na2S gr/lt efic. % 
10 117 33 21 24 9.7 
20 116 58 46 24 37 
30 112 72 60.5 23 55 
40 113 78 66 24 60 
50 109 85 73.5 23 72 
60 108 90 79 22 79 
70 108 91 80 22 80 
80 108 92 81 22 81 
90 108 92 81 22 81 

Ver gráfica No . l. 

Obsérvese que práct icamente la muestra tomada a · .. 

los 60 minutos es la que obtuvo el valor más alto en con 
centraci6n de álcali activo. 

( La muestra de licor verde , ahora licor blanco, 
después de hora y media de agitación se dejó en reposo -
pera sedimentar los lodos de Caco

3
• Después de una -

hora de reposo la cantidad de lodos sedimentados fué de 
300 cm3 lo cual, tomando en cuenta que la muestra origi­
nal de licor verde fué de un litro, equivale a un 30 ~ -
en volumen de l a suspensi6n. ) 

De acuerdo con lo anterior n6tese que al considerar 
2.0 hr. de t i empo de retención como promedio , se está 
dando un amplio margen que absorberá posibles errores i ll 
cluidos en l as determinaciones experimentales. 

O sea, que la capacidad de la planta para procesar 

34 m3/hr de licor ... alcanzará para producir 168 ton/dis 
de celulosa Kraft de acuerdo con el siguiente cálculo: 

¿ m3 
34 · x o. 7 =23. 8 - de licor blanco clarificado. 

br hr 
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Si en la sección de digestores se consumen 305 Kg -
de Na2o por cada tonelada de celulosa Kraft producida, y 
teniendo el licor blanco una concentración promedio de -
90 gr/lt de ~lcali activo: 

305 000 gr 

90 gr/lt 
= 3390 lt de licor blanco pór tonelada ~ 

de celulosa producida. 

3 
23.8 .....m:._ X 24 hr_ X 

ton, celulosa = 168 ton. cel. 
3.39 m3 dia, hr día 

Queda solamente por verificar si el clarificador de 
licor blanco y los lavadores de lodos tienen capacidad -
suf i ciente de sedimentación para la cantidad de lodos 
pr oduci da en la fabricación de l i cor blanco para una prQ 

ducc i 6n de celulosa Kraft de 168 ton/día. 

BAL!:.NCE DE MATERIALES DE LA PLANTA DE CAUSTIF ICACI ON.-

Base de c~lculo: 1 ton de celulosa Kraft seca al -
aire, 

Datos: 
Cantidad de álcali activo (Na2o) 

utilizado en digestores: 305 Kg. 
eficiencia promedio . en caust1f'1caci6n: 83 % 
análisis promedio del licor blanco: 

90 gr/lt Alcali acti vo 
25 '1' sulfidb. 

6 sea, concentración de Na2s: 

22_ .¡ X 90 = 22 ,5 gr; l t. 
100 

Datos de diseño de l a plant a: 
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P~rdida de Na20 en los lodos finales de LB: 
0.7 % del que entra a ceustificaci6n. 

P6rd1da de Na2o en loa lodos finales de LV: 0.5 Kg. 
Consistencia de los lodos descargados por el CLB: 30 % 
Consistencia de los lodos descargados por los lavadores: 

40 % 
Consistencia de los lodos descargados por el lavador de 

lodos de licor verde: 10 % 
Lodos as entables en el CLV: 8 Kg. 

l.) Volumen necesario de LB (licor blanco)s 

305 Kg. = 3400 11 tros. 
0.09 Kg/lt 

donde 0.09 es la concentración del licor (álcali 
activo). 

2.) Cantidad neta de álcali activo que entra a caustif1 
caci6ns 

. . . , 
CA\ll'TI fl ChCIOÑ 

t»~ F~ "'''-'~ llE l8 
(o.l'/• DE ¡(_) 

_____ ,.L& 

(305 ~) 

X = 305 + 0.5 + 0.007 X 

X -
305.5 
0. 993 

; X = 308 Kg. 
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3.) Cantidad de oal necesaria para este álcali activo: 

308 (100 - 25) = 232 Kg NaOB como Na2o 
donde 25 es el ~ de sulfid&z. 

PMcao = 56 
PI1L 
-iia2o = 62 

232 x 2.2.._ = 210 Kg CaO. 
62 

Para una eficiencia de la reacci6n de 83 ~: 

__glQ_ = 253 K.g CaO. 
o.83 

4.) Cantidad de lodo seco formado' 

CaO convertido en Caco
3

: 

PM e CO = 100 
a 3 

P111ca(OH)2 = 74 

210 X _!QQ,_ • 3 75 Kg 
56 

CaO convertido en Ca(OH) 2 i (253 - 210) x l! = 57 K.g 
56 . 

Total lodo seco formado: 375 + 57 • 432 Kg 

5.) Balance el el CLB (clarificador de licor blanco): 

CLB 

LO OOS Le> 
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Actividad del l i cor blanco: 

NaOH 

= 90 (100 - 25) • 81.2 gr/ l t 
83 

donde 25 es el ~ de suli'id6z. 

AT = 

AT = 81.2 + 22.5 = 104 gr/lt 

Actividad = !]:; x 100 = .9.Q__ x 100 • 86.5 ~ 
AT 104 

Cantidad de Ne.20 total en el LB: ..lQ2__ = 352 Kg 
o.865 

Con los lodos de LB:_!.l?__ - 432 = 1440-432 = 1008 
0.30 Kg de licor. 

donde 0.30 es la consistencia. de los lodos descargados -
por el LB (dato). 

f = densidad = 1.063 Kg/lt 

104 gr/lt 
(de gráfica No. 2) 

1998 = 948 lt de licor 
1.063 

948 x 0.104 Kg/lt = 98 Kg de Na20 

donde 0.104 Kg/lt es la concentración del licor blanco -

(álcali tc!>tal) • 

• •. entra al CLB = 352 + 98 = 450 Kg Ne.20 total. 
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450 ~ ~GzO 

CLB 

-

_!íQ_ • 4327 litros de licor ble.neo. 
0.104 

6.) En los apagadores y oaustificadores el volumen de -
l icor y la cantidad de Na2o no varian , suponiendo que en 
tra la misma cantidad de agua con el vapor de calenta~­
miento que l a que necesita la cal para hidratarse. 

7.) Balance en el CLV (clarificador de licor verde): 

CL'/ 

-
1' LOOOS LV 

Salens con el LV clarificado: 450 Kg Na20 

con los lodos: ~ - 8 = 72 Kg de li~ 
0.1 cor. 

donde 8 son l os Kg de lodos asent ables en el CLV 
' 

{dato) y O.l es la consistenc i a de los lodos descargados 
por el CLV (ta.mbi 6n dato) . 

72 • 66 litros 
1 .1 
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aeberOOi entrar: 450 + 7 = 457 Kg Na20 total • 

457 ~ t>ffzO 

' 

C. L \J 

-

De los 7 Kg de Na20 que se van con los lodos de LV, 

se recuperan 6.5, Kg en el LDJ (licor d~bil de caustific-ª 
ci6n) como producto del lavado de esos lodos . 

6.) Balance en el primer lavador de lodos: . , ~ 
L1co1t. OE&I\ • . ----- .------LODOS DEl. Cl.&(~ ~ t-itzO) 
~l. 'l,! lAlltaOOL V 

~w~. LK 

..__--'!.., LODOS 

La. cantidad de LDJ formada debe ser igus.l a la de 
licor verde que entra al sistema, 6 sean: 4394 litros. 

De esa ~antidad, 300 l itros provienen del lavado de 
lodos de licor verde. Estos 300 litros contienen 6.5 
Kg Na2o y por lo tanto una. concentraci6n de s 

6.5 Kg 

300 lt 
~ 1000 = 22 gr/ lt 
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Concentraci6n de LDC formado en el primer lavador: 
Cantidad de Na2o en el primer lavadori 

entran: 98 Kg Na20 con los lodos de licor blanco. 

salen: 

"x" Kg Na20 con el licor débil del segun­
do lavador. 

"y• Kg Na2o con el licor débil de causti­
f1caci6n la misma cantidad "x" Kg Na20 

con loe lodos + (308 x 0.007) Kg Na2o -
que es la pérdida de Na2o en los lodos fi 
nales de LB. 
~8 X 0.007 = 2.156 ~ 2.0 

98 + X = y + (X + 2) 

y : 96 .Kg Na.20 

96000 • 
,(4394 - 300) 

23 gr/lt concentraci~n 
de LDC. 

Cantidad de Ba20 en los lodosi 

_!J.L - 432 = 1080 - 432 = 648 Kg de licor 
0.40 

donde 0.40 es la .consistencia 
dos por el primer lavador de lodos 

20º0 

de los lodos descarga­
( dato). 

• • • 

= 1.026 Kg'lt 
23 gr/lt 

~ = 632 litros 
1.026 

632 lt X 0.023 Kg/lt ~ 15 Kg Na20 

deben entrar 98 + 15 = 113 .Kg Na20 total 

entran: 98 Kg N~2º con los l odos del CLB 
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y 15 Kg Na2o con el licor d~bil del se-­

gundo lavador. 

96 Kg Na2o con el LDC 

y 17 Kg Na2o con los lodos que van al S.§. 

gundo lavador. 

tf~ ~&iL OEL 2~ 
l~V6.~ 

..------ LOOOS CL6 (qs ~~o) 

--- LOC (9, ~ ÑdzO) (15 ~ t.l4z0) 

----- Loros ( ll ~ Ñ4zO) 

El volumen del licor d~bil del segundo lavador es: 

4094 litros licor d~bil de caustificaci6n 
(+) 632 litros que salen con los lodos del primer ~ 

lavador. 
(-) 948 litros que traen los lodos del CLB. 

6 sea: 4094 + 632 - 948 = 3778 litros. 

cuya concentraci6n es: 
15 Kg ¡ 

--'"""-""---- X 100 = 4 gr, 1 t 
3778 lt 

9.) Balance en el segundo 
I 

Móllt. o Cb\JOE~OO 

Ct:>Mei tJ A (lo 1)€ .--------.-..-------E 'l t. Po '1.A O O M S 
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salen con los lodos de desechos 

432 
0.40 

- 432 = 648 Kg de licor 

f 

~ 
1.0 

= 1.0 Kg/lt 

4.0 gr/lt 

= 648 litros. 

con una concentraoi6n de: 

2 Kg X 1000 = 3 gr/lt 
648 l t 

La cantidad de agua caliente 6 condensado combinado 
de evaporador es que entra al segundo lavador de lodos s~ 
rá: 

3778 litros de licor que salen al primer lavador 
(+) 648 litros que salen con los lodos de desecho -
(-) 632 litros que entren con los lodos del primer 

lavador 

6 seas 3778 + 648 - 632 '= 3794 litros. 

10.) Balance de agua : 

La cantidad de agua que debe entrar al sistema para 
for mar L~ debe ser igual a la cantidad que sale con el 
LB más lo que sale con los lodos finales de LE y LV. 

salen: con LB: 3400 litros 
con l os lodos finales de LE: 
con los lodos finales de LV: 

648 litr os 
66 litros 
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TOTAL: 3400 + 648 + 66 = 4114 litros 

entran: condensado combinado: 3794 litros 
lavado de lodos de LV: 300 litros 

TOTAL: 3794 + 300 = 4094 litros 

~e tiene una d~f erencia de 20 producto de aproxima-
ciones a unidades enteras. 
que el balance es correcto. 

Se puede decir entonces 

Hecho el balance de materiales, se proceder~ al cá1 
culo de la capacidad de sedimentaci6n del clarificador -
de licor blanco. En vista de que los dos lavadores de 

lodos tienen construcci6n idéntica al clarificador, si -
este tiene la capacidad suficiente, tambi~n 1 8. tierien 
los lavadores. 

El área de sedimentación requerida para asentar una 
tonelada/die. de ~6lidos se c&lcu16 por el mhodo de Coe 

y Clevenger. Eete m~todo, elml1.s comfuimente empleHdo, 
utiliza la siguiente f6rmu1a: 

donde: 

A ::: ( F - D ) 

u f1 
m2 

A = área del clarificador en ---
ton. sólidos/ dia 

u ::: velocidad de asentamiento en .J!L... 

densidad del líquido en to~ 
m 

dia 

F ::: relación de líquido a sólidos en la alimentg 

ci6n (en peso). 

D = relaci6n de líquido a sólidos en la descarga 
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La velocidad de asentamiento se det ermin6 prectic&­
mente . En un vaso de precipitados de un litro s e mue~ 
trearon 900 ml de suspensi6n ( licor blanco y lodos de -
Caco

3 
) que sale del tercer caustificador y entra al CLB . 

Se determin6 el tiempo que tomaba la · superficie de 
separaci6n entre liquido claro y suspensión para llegar a 

di ferentes volllinenes del vaso, transformándos e despu~s a 
la altura correspondiente. A MM. En el peor de los 
casos, se encontr6 que los lodos se asentaban de 900 a -

460 m1 en 7 minutos. La alt-gra correspondiente a es os 
440 ml fu~ de 5.1 cm. 

No. 

Por lo tanto: 

u = 

u= 

5.1 cm 
7 min 

10.49 m_ 

dia 

X 
1 m 

100 cm 
X 

1440 min 
dia 

La densidad del liquido se obtuvo de l a gráfi ca 

2. 
75ºc 

f 1 1.063 tQn 
= 

m3 
104 gr/lt 

F = relación de liquido a s ólidos en la 
ción. 

En la alimentación al CLB 

432 Kg de lodos y 

4327 lt LB x 1.063 ~ = 4600 Kg licor 
lt 

alimentg 



.. F = 4600 = 
432 
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10.65 

D = relaci6n de líquido a s61idos en la descarga. 

~ En la descarga d~l CLB::•••• 

• D • • = 
entonces, 

A = 

A .. 
A = 

432 Kg lodos y 

1008 Kg licor 

lQQ~ = 2.33 
432 

ll0.65 - 2.33) 

10.49 X 1.063 

8.32 
11.15 

0.746 
m2 

ton. s6lidos/dia 
Area del clerificadors 

D = 35 ft = 10.67 m 

ir n2 
A .. --

4 

• 0.785 (10.67) 2 

A = 89.4 m2 

Por lo tanto, el CLB tiene capacidad para asentar: 

89.4 
0.746 

~ 120 ton, e6lidos 
dia 

Se v~ a considerar 80'.i la eficiencia de operación -
del CLB, incluyendo en este factor pos i bles errores com~ 
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tidos en determinaciones y de apreciaci6n. 

120 X 0.8 = ton. sólidos 96.0 
dia 

si por cada tonelada de celulosa Kraft se producen 432 -
Kg de lodos, entonces: 

96 ton. lodos 
dia 

0 •432 ton. lodos 
ton. celulosa 

= 222 ton. celulosa 
dia 

por lo tanto, es correcto considerar que la planta de -­

oauatificaoi6n tiene actuallllente la capacidad sufici ente 
para suministrar licor blanco para una producción de 168 
tonela.das de celulosa Kraft por dia. 



\ ll ) 

CAPITULO III. 

AUJl.ENTO DE CAPACIDAD. ASPECTO ECONO.MICO. 

Dando hora y media de tiempo de retención en apaga­
dores y caustificadores, para que se efect~e la reacci6n 
de caustificaci6n, es posible aumentar la.producci6n de 
celulosa Xraft as 

68 m3 

1.5 hr 
""' 

3 
45.3 x 0.7 • 31.73 _m.__ de LB clarificado. 

hr 

31.73 ~ X 24. h;c__ 
hr dia 

m3 
3 .39 -------

ton. celulosa 

= 224 ton. celulosa 
dia 

que es casi igual a la capacidad de sedimentaci6n que ti~ 
ne el clarificador de licor blanco y los lavadores de lo­
dos. 

Para obtener una _producci6n de 224 toneladas de cel~ 

losa !rz-aft por dia seria necesario realizar las siguien+­
tes modificaciones en la planta de caustificaci6n. 

1) Cambiar equipo de bombeo de LV al apagador prima­
rio. 

Se requiere equipo para bombear: 

4327 lt LV x 224 ton. cel~ x 1 dia = 
ton. cel. dia 86400 seg 

= 11.218 l1_ 
seg 
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La capacidad del motor para esa bomba sería: 

HP = Q x H X f L 

Q = gasto de la bomba en 11.... 
seg 

H = cabeza total en metros 

f L • densidad del líquido, !&-
11; 

~ b • eficiencia de la bomba = 50-' 

La tubería para bombear licor verde del tanoue de 
almacenamiento al apagador primario consta de: 

diámetro = 4 in = o.1016 m 
( z2 - z1 ) ... 10 m 
60 metros de tubería 
5 codos de 90° standard 
1 válvula de compuerta totalmente abierta 
1 válvula automática 3/4 abierta 

Las pérdidas de presi6n por fricción son: 

a) Para tubería de ese diámetro y para el flujo requ~ 

rido = 3.61 m 
100 m 

tubería :s 3~61 X 2Q 
100 

b) 5 codos 90° std • 

codo 90° std .l = 
D 

L = 30 X 0.1016 X 5 

= 2.16 m 

30 = longitud equivalente 

en di&metros de tubería. 
= 15.24 m 

e) 1 v~lvula de co~puerta totalmente abierta. 



_k_ • 13 
D 
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L • 13 X 0.1016 = 1.33 m 

d) 1 válvula automática 3/4 abierta. 

__L = 35 
D 

L • 35 x 0.1016 = 3.556 m 

La cabeza total serás 

H = 10 + 2.16 + 15.24 + 1.33 + 3.556 

H = 32.28 m 

HP .,. 11.218 X 32.28 X 1.063 
76 X 0.50 

HP = 10.13 
Se requerirían motores de 15 HP. 

2) Cambiar equipo para bombear LB al tanque medidor 

de digestores. En este tanque se controla el 
volumen de LB cargado a cada hervidor. Si se 
considera que dicho tanque ocupa en vaciarse el -
mismo tiempo que tarda en llenarse, el equipo ne­
cesario duplica su capacidad. 

Se requiere equipo para bombears 

3400 X 224 

86400 
X 2 • 17.63 lL 

seg 

3400 son los litros necesarios de LB por tonelada 

de celulosa. 

La capacidad 031 motor para esa bomba ess 

La tubería para bombear licor blanco del tanque -



( 34 ) 

de almacenamiento al tanque medidor de digestores 
tiene: 

diámetro = 4 in = 0.1016 m 
(Z2 - z1 ) s 45 metros 
146 metros de tuber!a 
1 válvula de compuerta totalmente abierta 
l válvula check tipo convencional 
5 codos de 900 standard 
2 codos de 45º standard 

Las p~rdidas de preei6n por fricción son: 

a) Para tubería de ese dirunetro ·y para el flujo re-­
querido = 8.2 m __ 

tubería = 

100 m 

8.2 X 146 
100 

= 11.97 m 

b ) 1 válvula de compuerta totalmente abiert~ 1.33 m 

c ) 1 válvula check tipo convencional • 

...l!_ = 135 
D 

L = 135 X 0.1016 = 13.72 m 

d) 5 codos 90° std = 15.24 m 

e) 2 codos 45º std 

L - = 16 
D 

L = 16 X 0.1016 X 2 : 3.25 m 

La cabeza total ess 

H = 45 + 11.97 + 1.33 + 13.72 + 15.24 + 3.25 

H = 90.51 m 
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17,63 X 90,51 X 1.063 
76 X 0,50 

= 

Se instalarían motores de 50 HP. 

44.6 

3) Es necesario comprobar si la capacidad que tienen 
las bombas de diafr3.g1I1a, para manejo de lodos, es 
sUficiente para una producción de· 224 ton. celulQ 
se/dia. 

De acuerdo con el cat!logo de las bombas, las de 
tama.Bo # 4 (que son las instaladas) tienen una cg 
pacidad máxima de 490 m3/ dia. 

Del clarificador de licor blanco salen 432 .Kg de 
lodo seco formado por cada tonelada de celulosa 
producida. La consistencia de los lodos de_s-
cargados por el CLB es de 301>. 

432 = 1440 Kg de licor y a6lidos 
0.30 

1440 - 432 = 1008 Kg de licor 

La densidad de una suspens16n ªª' 

p 
p + PL 

= 8 

V + VL s 

p = 8 
peso del sólido 

PL =' peso del liquido 
V = volúmen del s61ido 

s 
VL = volU!ll.en del líquido 

p 
f·-v 

eliminando l os volúmenes: 
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P= 
p + PL B 

p PL --ª- + 

f s f 1 

= lHQ 

ilL + 1Q.Q1L 

2.55 1.063 
donde 2.55 es la densidad del s6lido que forman 
los lodos, principalmente Caco3 , determinada por 
medio del picn6metro. 

f suspensi6n 

1440 
1.288 

= 

= 

1440 
169.4 + 948.2 

1.288 !g 
lt 

1118 lt su.spens16n 
ton. celulosa 

3 
1 •118m susnensión x 224 t_o_n~._...c_e_l_u1 ....... os_a..._ 

die. ton. celulosa 
3 = 250 m su.spensi6n 

die. 

Por lo tanto, l as bombas de diafragma instaladas 
tienen le capacidad suficiente para manejar lodos 
sedimentados producidos para una producci6n de C§. 

lulosa Kreft de 224 ton/dia. 

4) El resto del equipo de la planta de caustificaci6n 
está disponible para aceptar el aumento de capaci­
dad. 
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COSTOS. 

' Se in.qtalaría equipo duplicado, ya que las necesid~ 
des de toda la planta así Jo requieren • 

2 bombas construidas de acero inoxi­
dable, para un gasto de 11. 218 1 ti seg de. 

licor verde: ~ 49350.00 e/u•• •• ••••• •• ••* 
2 bombas construida~ de acero inoxi­

dable, para un gasto de 17.63 lt/seg de 
licor blanco : $ 63650.00 e/u •••••••••••• $ 

· 2 motores de 15 HP: i 12000.00 c/u •• $ 

2 motores de 50 HPs S 35000.00 c/u •• í 
2 equipos el~ctricos de arranque pa­

ra motores de 15 HP : $ 3000,00 e/u •••••• $ 

2 equipos el~ctricos de arranque pa­
ra motores de 50 HP: i 3500,00 e/u •••••• $ 

Costo total del equipo mecánico y e-

98700.00 

127300.00 
24000.00 
70000.00 

6000.00 

7000.00 

l~ctrico .•••• • ••••••••••••• •.••••••••••• •• $ 333000.00 
Imprevistos ( el lo% } ••••••••••••••• $ 33300.00 
Costos de instalación y montaje •••••• _f~~-3_6~6-3~0_._o_o 

COSTO TOTAL •••• · •••••••••••••• , •••••• ·='==4=0=2=9=3:::0::·:::º:=:º 

Para los costos de instalación y montaje se consid~ 
r6 el lo% de la suma del _costo total del equipo mecánico 
y el6ctrico y de los imprevistos. 

Suponiendo que en una f~brica de celulosa Kraft se 
hiciera una inversión en la planta de caustificaci6n de 

i 402930.00 y se obtuviera un aumento en la producción 

de celulosa dé (224 - 168} = 56 toneladas, el costo de 

cada una de esas toneladas producida se vería afectado 
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por los siguientes conceptos y cantidadess 

1) 

2) 

a) 

Amortización de equipo. 
en 10 años. 

Se llevará a efecto -

Inversi6ns ¡ 402930.00 
Depreciac16n: i 40293.00 / año 

56 ton. cel. 
dia 

x 337 dias 
año 

• 18872 ton, cel, 
año 

337 aon los diaa hábiles trabajados en el año . 

18873 ton. cel. 
afio 

Aumento en el consumo 

• $ 2.14 
ton. celulosa 

de energía el~ctrica. 

Con las bombas de licor verde se tuvo un inc1·eme!l 
to en la potenoia de sus motores de 5 HP. 

1 HP = 0.746 Di 

5 HP = 3. 73 KW 

3. 73 KW x 0.15 _s_ 
X 24 .bL_ = $ 13 . 43 /dia. 

KW-hr dia 
_L_ 

13.43. dia 

56 ton. cel. 
dia 

= $ 0.24 /ton. celulosa. 

b) Con las bombas de licor blanco. 

Incremento 15 HP = 11.19 K.W 

11,19 KW X 0.15 __!.._ X 24 !l;c_ = ~ 40,28 /dia. 

40.28 _L 
dia 

56 ton. cel. 
dia 

KW-hr dia 

= i 0.72 /ton . celulosa. 
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Debe suponerse que para obtener un aumento de capa­
cidad de 56 toneladas de celulosa K.raf't por día, ea nec~ 
sario invertir en modificaciones y/o instalaciones de e­
quipo nuevo en cada una de las secciones que forman par­
te del proceso al sulfato 6 Kraft. 

Por lo que a la planta de cauatificaci6n concierne, 
cada tonelada de celulosa obtenida del aumento de capaci 
dad se afectaría econ6micamente en $ 3.10, 6 sea: 

$ 2.14 depreciaci6n de equipo 
$ 0.24 e. el6ctrica 
$ 0.72 e. e16ctrica 

i 3.10 TUTAL. 
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CAPITULO IV 

CONCLUSIONES. 

Durante el tiempo de pruebas de este trabajo se prQ 

ces6 madera de pino en la fábrica de Cel~lo sa Kraft. 

Para aumentar la capacidad de la planta de Caustifi 

cación se consideró un tiempo de retención en apagadores 

y caustificadores de hora y media. Si se observa la grá­

f ica if l se nota que es posible abatir el tiempo ro e re -

i cnción hasta una hora pero la capacidad para mam: jo de­

l o(' os del clarificador de licor bli,mco no lo pernite. 

Para el cálculo de la velocidad de asentamiento, ó­
sea g de la fórmula de Coe y Clevenger, se consideró el­

tiem oo de asentamiento hasta poco antes de la fase de 

compresi6n, ya que desde el inicio hasta el final de 

ella es baja la ganancia en volumen de la suspen s i6n y -

conside rablem.!'l.n_t~ alto el tiempo. 

Se obtiene un buen aumento de producción de Cel ulo­

sa Kraft con una, relativamente, baja inversión. 
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